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1. Einleitung 
 
 
 
 
 
 
Es wird Wagen geben, die von keinem Tier gezogen 
werden und mit unglaublicher Gewalt daherfahren. 
 
Leonardo da Vinci 
 
Die Mobilität des Individuums gewinnt in den Industrienationen des beginnenden 
21. Jahrhunderts eine immer größere Bedeutung. Dabei spielt nicht nur das Freizeit- und 
Urlaubsverhalten eine Rolle, auch die Situation auf dem Arbeitsmarkt verlangt vielen 
Menschen eine immer größere räumliche Beweglichkeit ab. Dies führt zu einer stetig 
wachsenden Zahl an Verkehrsteilnehmern sowohl auf der Schiene als auch auf der Straße.  
Gleichzeitig steigt der Transport von Gütern (Rohstoffe, Zwischen- und Fertigprodukte) in 
deutlichem Maße an. Als Gründe hierfür sind infolge der Globalisierung der Wegfall von 
Handelsbarrieren durch internationale Handelsabkommen und die Schaffung von 
Freihandelszonen zu sehen. Einen weiteren Faktor stellen die rasant wachsenden Märkte der 
asiatischen Schwellenländer Indien und China dar. 
Der Trend der Mobilitätszunahme im internationalen Verkehrssektor spiegelt sich in den 
nationalen Daten des Statistischen Bundesamtes der Bundesrepublik Deutschland der letzten 
Jahre wider. In der folgenden Abbildung 1-1 ist eine deutliche Zunahme des Gesamtbestandes 
der in der BRD zugelassenen PKW der Jahre 2003 – 2006 sowie die stetig wachsende Anzahl 
der Neuzulassungen zu erkennen. Auch die Mengen der in der BRD in den Jahren 
2002 - 2005 beförderten Güter sind stark gestiegen. Der Hauptanteil der Güter wird nach wie 
vor auf der Straße transportiert. 
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Abbildung 1-1: Zahl der Neuzulassungen und Gesamtbestand (am 1.1. des jeweiligen Jahres) der zugelassenen 
PKW in der BRD (2003 – 2006) sowie die jährlich beförderte Gütermenge aufgeteilt nach 
Transportmitteln (2002 – 2005) [Sta-2006]. 
In den nächsten Jahrzehnten wird weiterhin weltweit der Personen- und Güterverkehr rapide 
ansteigen. Als Ursache hierfür wird in einer Prognose des World Business Council 
for Sustainable Development (WBCSD) hauptsächlich das Wachstum des Realeinkommens 
pro Kopf gesehen. Der Anstieg des Verkehrsaufkommens nimmt in den Schwellen- und 
Entwicklungsländern stark zu, während er in den Industrienationen deutlich geringer ausfallen 
wird [Mob-2004]. Betrug der Personenverkehr im Jahr 2000 weltweit 33 · 1012 km / a, so wird er 
in den folgenden 50 Jahren auf 74 · 1012 km / a ansteigen. Im gleichen Zeitraum wird der 
Güterverkehr um das Dreifache von 15 · 1012 km / a auf 45 · 1012 km / a anwachsen. Wie 
Abbildung 1-2 zu entnehmen ist, wird sich gleichzeitig auch der Kraftstoffverbrauch von 
2,3 · 1012 l Benzinäquivalente / a auf 5 · 1012 l Benzinäquivalente / a verdoppeln. Den größten 
Anteil daran hat der Benzin- und Dieselkraftstoff mit 1,7 · 1012 l Benzinäquivalente / a bzw. 
3,7 · 1012 l Benzinäquivalente / a. 
Der Anteil der Kraftstoffe, die aus Erdöl hergestellt werden, beträgt heute mehr als 
97 % [Sch-2006]. Da dieser Rohstoff nur in begrenztem Maße vorhanden ist und es 
widersprüchliche, sich ständig ändernde Prognosen über die noch vorhandenen, nutzbaren 
Mengen gibt, müssen für die Zukunft Alternativen zu Kraftstoffen auf Erdölbasis gefunden 
werden. Um dabei eine nachhaltige Versorgung mit Kraftstoffen für den Personen- und 
Gütertransport zu entwickeln, sollte nicht auf andere endliche, fossile Energiequellen wie 
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z. B. Kohle oder Erdgas zurückgegriffen werden, denn diese Rohstoffe führen nur zu einer 
Verlagerung des Problems. Kraftstoffe aus nachwachsenden Rohstoffen, einer Teilmenge der 
Biomassen, sind hingegen nachhaltig, und zwar sowohl im Sinne der vorhandenen Quellen als 
auch in Bezug auf die durch die Gewinnung, Kraftstoffherstellung und Emissionen 
entstehenden Schadstoffe. 
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Abbildung 1-2: Hochrechnung WBCSD für das weltweite Transportvolumen der nächsten  Jahre und die dafür 
benötigten Kraftstoffmengen [Mob-2004]. 
Es gibt inzwischen verschiedene Ansätze, solche Kraftstoffe herzustellen. Bereits seit einigen 
Jahren sind sog. Biokraftstoffe der ersten Generation auf dem Markt (vgl. Abschnitt 1.2 und 
Abschnitt 2.3.3). Sie werden auf Basis von Pflanzenölen, z. B. sog. Biodiesel durch 
Veresterung von Rapsöl, und auf Basis von Fermentationsprodukten aus Kohlehydraten 
hergestellt.  
Im Gegensatz dazu können die synthetischen aus Biomasse hergestellten Kraftstoffe der 
zweiten Generation, die Biomass-to-Liquid- bzw. BtL-Kraftstoffe durch bereits von den 
konventionellen erdölbasierten Kraftstoffen bekannte Technologien gezielt den erforderlichen 
Kraftstoffspezifikationen angepasst werden [Sch-2006]. Für diese Kraftstoffe gibt es trotz 
intensiver Forschung bisher noch keine großtechnischen Produktionsanlagen.  
Grund hierfür ist zunächst der Rohstoff Biomasse selbst. Unter dem Begriff Biomasse 
versteht man sämtliches Material biologischer Herkunft mit Ausnahme von Material, das in 
geologische Formationen eingebettet und in fossile Brennstoffe umgewandelt wurde [DIN-2006]. 
Hierzu zählen alle tierischen und pflanzlichen landwirtschaftlichen Erzeugnisse und Abfälle 
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wie Stroh, Holz, Restholz, Reishülsen, Klärschlamm, Hühnergülle. Der Rohstoff Biomasse ist 
daher nicht von stets gleicher Qualität, sondern hat je nach eingesetzter Biomassesorte, 
Bodenbeschaffenheit und klimatischer Lage des Anbaugebietes sehr unterschiedliche 
Eigenschaften. Der Energiegehalt pro Volumeneinheit ist bei den meisten Biomassen im 
Vergleich zu fossilen Energiequellen wie Erdöl und Kohle relativ gering.  
Für die Entwicklung eines BtL-Verfahrens ist deshalb ein dreistufiges Konzept von Vorteil, 
das aus den Einheiten Pyrolyse, Vergasung und Kraftstoffsynthese besteht [Hen-2004]. Mit einer 
Pyrolyse der Biomasse, d. h. der thermischen Umwandlung unter Luftausschluss wird ein sog. 
Bio-Crudeoil, eine Suspension aus Pyrolyseöl und Pyrolysekoks erzeugt. Dieses Bio-Crudeoil 
hat eine um den Faktor 15 – 20 höhere Energiedichte als die Ausgangsbiomasse. Da die 
Biomasse lokal entsteht, bietet es sich an, die Pyrolyse dezentral in kleinen Anlagen 
durchzuführen. Anschließend kann das gewonnene Bio-Crudeoil zu einer zentralen 
Vergasungs- und Kraftstoffsyntheseanlage transportiert werden und dort zunächst in 
Synthesegas mit den Hauptbestandteilen CO und H2 umgewandelt werden. 
Vor der Kraftstoffsynthese mittels Fischer-Tropsch-, Methanol- oder Dimethylether-Synthese 
muss jedoch eine Reinigung des Rohgases stattfinden. Dabei wird neben Staub (Asche), 
Schwefelkomponenten und Alkalien vor allem der bei der Biomassevergasung in erheblichen 
Mengen entstehende Teer entfernt. 
Stand der Technik ist die Teerentfernung durch Gaswäsche, Filter oder Elektrofilter. Hierfür 
ist es jedoch erforderlich, das Rohgas abzukühlen und zu entspannen. Vor der 
Kraftstoffsynthese muss das gereinigte Synthesegas wieder aufgeheizt und verdichtet werden. 
Dieses Abkühlen und Wiederaufheizen des Gases macht den gesamten BtL-Prozess 
energetisch ineffizient. 
Deshalb werden zurzeit verschiedene Konzepte untersucht, die eine Teerentfernung im heißen 
Synthesegas ermöglichen. Allen diesen Konzepten ist gemein, dass die Teerentfernung dafür 
bei hohen bis sehr hohen Temperaturen (900 – 1300 °C) stattfinden muss. Dafür müsste das 
Rohsynthesegas wiederum bei sehr hohen Temperaturen erzeugt werden bzw. vor der 
Reinigung aufgeheizt werden, was ebenfalls die Energieeffizienz des Gesamtprozesses 
herabsetzt. Die der Gasreinigung nachfolgenden Syntheseschritte finden bei Temperaturen 
von 200 – 350 °C statt. 
Die vorliegende Arbeit befasst sich daher mit der Entwicklung und Untersuchung eines 
Katalysatorsystems, das eine selektive Teerentfernung durch katalytische Oxidation mit 
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geringer Sauerstoffzugabe in der reduzierenden Synthesegasumgebung bei Temperaturen 
zwischen 350 – 600 °C ermöglicht. 
1.1. Aufgabenstellung 
Im Rahmen dieser Arbeit soll die Eignung eines oxidischen Katalysatorsystems für die 
selektive Oxidation von Teerkomponenten bei Zugabe geringer Mengen an Sauerstoff in 
reduzierender Synthesegasumgebung im Temperaturbereich von 350 – 600 °C mittels 
transienter und stationärer Kinetiktechniken beurteilt werden. Dieses Mischoxid besteht aus 
den Oxiden der Übergangsmetalle Molybdän, Vanadium sowie Wolfram und zeichnet sich 
dadurch aus, dass es die Hauptsynthesegasbestandteile CO und H2 nicht bzw. nur in geringem 
Maße oxidiert. Für einen Einsatz als Katalysator zur Teerentfernung sind neben einer 
ausreichenden Reinigung des Rohgases, d. h. einem entsprechend hohem Umsatz, vor allem 
die entstehenden Abbauprodukte sowie der Einfluss des Katalysators auf den H2- und CO-
Gehalt des Synthesegases von entscheidender Bedeutung. 
Durch die geeignete Wahl der Reaktionsbedingungen (Temperatur, Katalysatorbelastung, 
Sauerstoffzufuhr) soll gemäß dem Schema in Abbildung 1-3 eine Totaloxidation und nicht die 
selektive Partialoxidation der Teerkomponenten erreicht werden. Die Beeinflussung des 
Produktspektrums der Naphthalinoxidation durch den Zusatz von Promotoren vervollständigt 
Untersuchungen am Katalysator. 
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Abbildung 1-3: Schematische Darstellung möglicher Reaktionen von Teerkomponenten am Mischoxid-
katalysator. 
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Zur Beurteilung des Katalysatorsystems werden Modellgase eingesetzt, die es ermöglichen, 
die am Katalysator ablaufenden Reaktionen anhand der einzelnen Komponenten des 
Synthesegases zu untersuchen. 
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1.2. Energiequellen und Energieverbrauch 
Nachfolgend werden zunächst einige zentrale, die Energiesituation der Erde betreffende 
Begriffe und ihre Definitionen erläutert. Anschließend wird die momentane Energiesituation 
hinsichtlich Quellen und Verbrauch dargestellt sowie der prognostizierte Verlauf dieser Daten 
in der Zukunft betrachtet. 
Bei der Beurteilung der in festen, flüssigen und gasförmigen Stoffen gespeicherten sowie für 
den Menschen nutzbaren Energie wird zwischen Ressourcen und Reserven unterschieden 
[Ger-2004]
. 
Bei einer Energiequelle handelt es sich um eine Ressource, wenn die nachgewiesene 
Menge eines nicht–erneuerbaren Energierohstoffes technisch und/oder wirtschaftlich 
nicht gewinnbar ist oder eine noch nicht nachgewiesene Menge geologisch möglich und 
damit künftig gewinnbar („yet to find“) ist. Ursache einer Erhöhung der Ressourcen ist 
eine Neubewertung der Vorkommen einer Rohstoffquelle. 
Man spricht hingegen von Reserven, wenn es sich um eine derzeit technisch und 
wirtschaftlich gewinnbare Menge eines nicht-erneuerbaren Energierohstoffes handelt. 
Reserven können durch die Förderung des Energierohstoffes abnehmen, jedoch auch 
durch die Überführung von Ressourcen in Reserven zunehmen. 
Das Potenzial eines nicht-erneuerbaren Energierohstoffes setzt sich aus Ressourcen, 
Reserven und kumulierter Förderung dieses Rohstoffes zusammen. 
Unter konventionellem Erdöl versteht man aufgrund der geografischen Lage und 
geologischer Bedingungen leicht und preisgünstig zu förderndes Erdöl mit geringer 
Viskosität. 
Unkonventionelles Erdöl hingegen kann aus sehr verschiedenen Quellen wie 
Ölschiefer, Ölsand, Tiefseeöl oder polarem Öl stammen. „Exotischere“ Quellen sind 
noch Flüssiggas oder Natural Gas Liquid (NGL), bei dem eine Abgrenzung vom Erdgas 
schwierig ist sowie die Ölgewinnung aus Steinkohle. Allen Quellen ist jedoch gemein, 
dass die Ölgewinnung technisch aufwändig, kostspielig, umweltschädlich und langsam 
ist.  
Erdöl ist zurzeit der wichtigste Energieträger weltweit mit einem Anteil von 36,8% am 
Primärenergieverbrauch (ohne Biomasse) [Ger-2004]. Das Gesamtpotenzial an konventionellem 
Erdöl ist in Abbildung 1-4 aufgeteilt in Ressourcen, Reserven und kumulierte Förderung 
dargestellt. Bei der Betrachtung der Verteilung des Potenzials auf verschiedene Regionen ist 
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auffällig, dass in den USA und in Europa bereits zwei Drittel des dort vorhandenen 
Gesamtpotenzials gefördert wurden, während in den GUS nur rund ein Drittel und in den 
Golfstaaten bisher nur etwa ein Viertel verbraucht wurden. Dabei muss jedoch festgestellt 
werden, dass die Verlässlichkeit der Angaben zu Ressourcen und Reserven der OPEC-Länder 
nicht besonders hoch ist. Diese Daten werden politisch beeinflusst, da die OPEC die erlaubten 
Fördermengen ihrer Mitgliedstaaten anhand der Reserven des jeweiligen Landes festlegt.  
 
Abbildung 1-4: Gesamtpotential an konventionellem Erdöl 2004 (381 Gt), aufgeteilt nach Regionen [Ger-2004]. 
Laut der Bundesanstalt für Geowissenschaften kann „… das verbleibende Potenzial an 
konventionellem Erdöl … aus geologischer Sicht bei moderatem Anstieg des Erdölverbrauchs 
in den kommenden Jahren die uneingeschränkte Versorgung mit Erdöl über einen Zeitraum 
von 10 bis 15 Jahren gewährleisten. Nach diesem Zeitraum ist infolge des zu erwartenden 
Rückgangs der Erdölförderung nach Überschreiten der weltweit maximal möglichen 
Förderung mit einer Deckungslücke bei Erdöl zu rechnen, die durch andere Energieträger 
oder Erdölsubstitute ausgeglichen werden muss [Ger-2004].“ 
Nach dem Erdöl nehmen Kohle und Erdgas die Plätze 2 und 3 der zurzeit wichtigsten 
Primärenergieträger ein. Das Potenzial von Kohle ist deutlich größer als das von Erdöl. Im 
Jahr 2004 betragen bei einer Jahresförderung von 4,662 Gt allein die Reserven 989 Gt, was 
einem Energieäquivalent von 709 Gt SKE (Steinkohleeinheiten) entspricht. Die Reserven und 
Ressourcen der fossilen Energieträger der drei größten Primärenergiequellen sind in 
Tabelle 1-1 gegenübergestellt. Zur besseren Vergleichbarkeit der angegebenen Werte wird 
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nicht die Gesamtmasse, sondern die Darstellung in Steinkohleeinheiten (SKE) gewählt. Eine 
Steinkohleeinheit entspricht ca. 29,3·109 Joule. 
Tabelle 1-1:  Reserven und Ressourcen fossiler Energieträger weltweit 2001 und 2004 [Ger-2004]. 
Reserven [Gt SKE] Ressourcen [Gt SKE] Energieträger 
Jahr 2001 2004 2001 2004 
Erdöl 217 228 120 117 
Erdgas 174 191 235 224 
Nichtkonventionelle 
Kohlenwasserstoffe 96 96 2017 2017 
Kohle 670 709 3963 3585 
Fossile Energieträger gesamt 1158 1224 6335 5943 
 
Neben den Reserven und Ressourcen der fossilen Energiequellen ist die Entwicklung des 
weltweiten Verbrauchs von großer Bedeutung für eine Prognose der Reichweite der fossilen 
Energieträger. Hierfür sind die Entwicklung der Weltbevölkerung und der Weltwirtschaft 
zwei entscheidende Faktoren. Die International Energy Agency (IEA), eine Organisation der 
OECD, erwartet in ihrer Prognose für den weltweiten Verbrauch von Primärenergie eine 
Zunahme um 52 % bis zum Jahr 2030. Abbildung 1-5 zeigt den bisherigen Primär-
energieverbrauch seit 1970 und eine Prognose bis zum Jahr 2030 für die verschiedenen 
Primärenergieträger. 
Hierbei werden neben den fossilen Energiequellen auch die Kernenergie, Wasserkraft und 
andere regenerierbare Energien wie Solar-, Wind- und geothermale Energie berücksichtigt. 
Laut IEA wird auch der Verbrauch der fossilen Energieträger weiterhin stark steigen, somit 
werden sie auch in den drei kommenden Jahrzehnten die wichtigsten Energiequellen bleiben. 
Sie müssen nach dieser Prognose 83 % des steigenden Primärenergiebedarfs decken, während 
bei der Kernenergie mit keinem und bei der Wasserkraft nur mit einem geringfügigen Anstieg 
gerechnet wird. Im Vergleich der fossilen Energieträger untereinander wird beim Erdöl ein 
Verbrauchsanstieg um jährlich 1,4 % erwartet, hierfür sind hauptsächlich die eingangs 
erwähnten Zunahmen des Personen- und Güterverkehrs verantwortlich. Für Erdgas wird ein 
deutlich stärker steigender Bedarf prognostiziert, während der von Kohle erheblich langsamer 
wachsen wird. 
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Abbildung 1-5: Entwicklung des Primärenergieverbrauchs (PEV) weltweit und Prognose für die Jahre 
2005 - 2030 der IEA [IEA-2005].  
Die Bundesanstalt für Geowissenschaften und Rohstoffe erwartet anhand dieser Prognose für 
den zukünftigen Ölverbrauch bei den vorhandenen Reserven und Fördermengen aufgrund der 
erwarteten Zunahme des Güter- und Personenverkehr spätestens im Jahr 2030 Engpässe in der 
Erdölversorgung [Ger-2004]. Anhand der hier beschriebenen Energiesituation wird deutlich, dass 
langfristig eine Alternative zu einer erdölbasierten Kraftstoffproduktion geschaffen werden 
muss. Da Erdgas und in deutlich größeren Mengen auch Kohle vorhanden ist, und sowohl für 
die Kohlevergasung zur Kraftstoffentwicklung als auch für den Erdgasantrieb des Automobils 
Technologien bereitstehen bzw. bereits in der Entwicklung sind, erscheint eine zumindest 
teilweise Umstellung auf andere fossile Primärenergien möglich. 
Unter dem Aspekt der Nachhaltigkeit scheidet diese Möglichkeit jedoch aus, da erstens das 
Problem der Endlichkeit der fossilen Ressourcen auftritt, wenn auch erst in ferner Zukunft. 
Zweitens ist es bei Betrachtung der bisher nicht genau bekannten und in ihrer Stärke nicht 
abschätzbaren Folgen für die Umwelt und des globalen Klimas aufgrund des steigenden CO2-
Ausstoßes und dem weiterer Schadstoffe offensichtlich, dass nur eine CO2-neutrale 
Kraftstoffproduktion in Kombination mit einer effizienteren Kraftstoffnutzung zu einer 
Verbesserung der Situation führen kann.  
Da die vorhandenen Ölressourcen und –reserven größtenteils nicht in den Staaten mit dem 
höchsten Erdölverbrauch liegen, wird nicht zuletzt auch politisch eine Unabhängigkeit vom 
Erdöl angestrebt. So hat beispielsweise die schwedische Regierung im September 2006 
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beschlossen bis 2020 völlig auf Erdöl zu verzichten. Auch der Präsident der Vereinigten 
Staaten von Amerika, George W. Bush, sprach sich im September 2006 für eine Orientierung 
der Energiepolitik weg vom Öl zu anderen Energiequellen hin aus. 
In der EU sind ebenfalls schon Maßnahmen ergriffen worden, die eine Einführung von 
Kraftstoffen auf Basis nachwachsender Rohstoffe vorantreiben. So wurde 2003 eine 
Richtlinie [EU-2003] verabschiedet, nach der aktuell (31.12.2005) 2 % aller Otto- und 
Dieselkraftstoffe durch Biokraftstoffe ersetzt werden müssen und dieser Anteil bis zum Ende 
des Jahres 2010 auf 5,75 % erhöht werden muss. Gleichzeitig wird das Ziel einer 20 %igen 
Substitution konventioneller Kraftstoffe durch alternative Kraftstoffe bis 2020 angegeben. 
In Deutschland sind heutzutage herkömmliche Biokraftstoffe wie Pflanzenöl, Biodiesel und 
Bioethanol bereits am Markt. Biodiesel hat im Dieselkraftstoffmarkt bereits einen relativ 
hohen Marktanteil von ca. 5,5 % erreicht. Die Biodieselproduktion betrug im Jahr 2005 
1,5·106 t bei einem Verbrauch von 1,8·106 t, d. h. es wurde zusätzlicher Biodiesel eingeführt, 
um den Bedarf zu decken. Die Zahl der Biodieseltankstellen ist in den letzten Jahren stetig auf 
nunmehr 1900 im Jahr 2005 gestiegen [FNR-2006]. In der folgenden Abbildung 1-6 ist der 
relative Anteil der verschiedenen Kraftstoffarten am Gesamtverbrauch in der Bundesrepublik 
Deutschland im Jahr 2005 dargestellt. 
Ottokraftstoff 
45,0 % 
Dieselkraftstoff
51,4 %
Biodiesel
3,0 %
Bioethanol
0,27 %
Pflanzenöl
0,33 %
 
Abbildung 1-6: Primärkraftstoffverbrauch der BRD unterteilt nach Kraftstoffart im Jahr 2005 [FNR-2006]. 
Auf die einzelnen Biokraftstoffe, ihre Herstellungskosten und ihr Nutzungspotenzial wird 
detailliert in Abschnitt 2.3.3 eingegangen. 
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2. Nutzung von Biomasse 
Durch die Nutzung von Biomasse soll sowohl im Hinblick auf die Rohstoffversorgung als 
auch im Hinblick auf die bei der Verarbeitung und Nutzung der Produkte anfallenden 
Schadstoffemissionen eine nachhaltige Alternative zum Rohstoff Erdöl geschaffen werden. 
Denn als Energieträger, bei dessen Nutzung nur soviel CO2 freigesetzt wird, wie beim 
Wachstum gebunden wurde, kann Biomasse einen wichtigen Beitrag zur Minderung des 
Ausstoßes an fossilem CO2 und für die Einhaltung der Verpflichtungen des Kyoto-Protokolls 
darstellen [Kle-2005].  
Der Begriff der Nachhaltigkeit einer Entwicklung wurde durch den Brundtland-Bericht 
definiert:  
„Nachhaltige Entwicklung ist eine Entwicklung, welche weltweit die heutigen 
Bedürfnisse zu decken vermag, ohne für künftige Generationen die Möglichkeit zu 
schmälern, ihre eigenen Bedürfnisse zu decken [Hau-1987].“ 
Dieser Bericht wurde 1987 als Abschlussbericht der Weltkommission für Umwelt und 
Entwicklung unter Vorsitz der ehemaligen Norwegischen Ministerpräsidentin Gro Harlem 
Brundtland veröffentlicht.  
Bei der Primärproduktion von Biomasse wird solare Strahlung mit Hilfe von Pflanzen über 
den Prozess der Photosynthese in organische Materie umgewandelt und stellt somit eine Form 
gespeicherter und permanent verfügbarer Sonnenenergie dar. Sie zeichnet sich deshalb 
gegenüber den meisten anderen Energiequellen wie Windkraft oder Solarstrahlung durch ein 
hohes Maß an energetischer Versorgungssicherheit aus. Biomasse kann auf unterschiedliche 
Weisen genutzt werden. Neben einer stofflichen Nutzung, also einer Erzeugung vielfältiger 
Produkte ist auch die energetische Nutzung durch Erzeugung von Wärme, Strom und 
Kraftstoffen möglich. 
Die jährliche Gesamtneubildung von Biomasse weltweit beträgt ca. 100 Mrd. t Kohlenstoff. 
Dies entspricht einem Erdölequivalent (oil equivalent: oe) von ca. 50 Gtoe [Hen-2004]. Dabei 
entstehen rund zwei Drittel der Biomasse auf dem Lande (vgl. Tabelle 2-1) und 10 % 
entfallen auf Ackerflächen. Vergleicht man diese Zahl mit dem weltweiten Energieverbrauch 
von 350 EJ bzw. 8,4 Gtoe im Jahre 1990, so müsste dafür knapp ein Drittel der gesamten auf 
dem Lande gebildeten Biomasse eingesetzt werden. Ausgehend davon, dass die kultivierten 
Flächen ausschließlich zur Deckung des Ernährungsbedarfs der Weltbevölkerung zur 
Verfügung stehen, und dass man 20 % der Biomasse aus Waldflächen energetisch nutzbar 
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machen könnte – dies entspräche 3 Gtoe – so hätte man mit dieser Menge an Biomasse 
immerhin 34 % des Energiebedarfes von 1990 decken können [Wok-1999].  
Tabelle 2-1: Jährliche globale Neubildung von Biomasse [Wok-1999]. 
Herkunft Mrd. t Kohlenstoff a-1 
Sümpfe, Steppen, Tundren 24 
Wälder 29 
Kultivierte Böden 10 
Meere 37 
Summe 100 
 
In dieser Betrachtung wird von der ausschließlichen Nutzung der Ackerflächen für die 
Sicherstellung der Ernährung ausgegangen. Es findet aber bereits auch in Deutschland ein 
gezielter Anbau von nachwachsenden Rohstoffen für die stoffliche und energetische Nutzung 
statt. So sollte es dauerhaft möglich sein, mittels einer gut organisierten Land-, Forst- und 
Abfallwirtschaft die energetische Verwertung von Biomasse voranzutreiben und den CO2-
neutralen Biomassebeitrag im Energiemix selbst bei einer Verdoppelung des 
Weltprimärenergieverbrauches von ca. 10 % auf das Doppelte zu steigern [Hen-2002]. Ohne in 
Konkurrenz zur Nahrungsmittelproduktion zu treten oder eine Schädigung der Umwelt durch 
Raubbau hervorzurufen, könnte eine Verdoppelung bis Verdreifachung der heutigen 
Brennholzernte unter Verwendung des heute meist ungenutzten minderwertigen Restholzes 
oder Schlagabraumes erzielt werden.  
Auch in der Landwirtschaft könnte eine effizientere Nutzung der Koppelprodukte der 
Feldfrüchte stattfinden. Getreide (Weizen, Reis, Mais, Gerste) wird auf ca. der Hälfte aller 
Ackerflächen weltweit angebaut und liefert das wichtigste Koppelprodukt Getreidestroh. Die 
geerntete Strohmenge ist dabei etwa genauso hoch wie die Kornernte und betrug rund 
2,1 Mrd. t im Jahr 2000. Die Hälfte des Strohs wird nicht gebraucht und könnte zusammen 
mit weiteren Koppelprodukten wie Bagasse, einem Abfallprodukt der Zuckerproduktion, und 
als Futter unbrauchbares Heu mit bis zu 1 Gtoe a-1 zum künftigen Primärenergieverbrauch 
beitragen [Hen-2004]. 
Die Nutzung von Biomasse beinhaltet also ein deutliches Potenzial zur Deckung eines Teils 
des weltweiten zukünftigen Energiebedarfes, sie kann jedoch nicht als zukünftige alleinige 
Energiequelle angesehen werden [Wok-1999].  
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Nachwachsende Rohstoffe stellen eine Teilmenge der Biomasse dar. Sie sind organische 
Stoffe pflanzlichen und tierischen Ursprungs, die in kurzen Zeiträumen nachwachsen und 
ganz oder in Teilen als Rohstoff für die Industrie oder als Energieträger genutzt werden 
[Cla-2006]
. Im Jahr 2006 wurden auf 1,56 Mio. Hektar – das sind etwa 13 % der gesamten 
Ackerflächen Deutschlands –nachwachsende Rohstoffe angebaut. Der Anteil der für die 
stoffliche und energetische Nutzung in Deutschland bewirtschafteten Anbauflächen ist dabei 
von 291 000 ha im Jahr 1993 auf geschätzte 1,4 Mio. ha im Jahr 2005 gestiegen. 1993 wurden 
noch 84 % der auf diesen Flächen erzeugten nachwachsenden Rohstoffe stofflich genutzt, im 
Jahr 2005 waren es nur noch 20 %. Der übrige Bedarf an nachwachsenden Rohstoffen wird 
importiert [Pet-2006]. 
Zusätzlich liefern die 11 Mio. ha Wald, die ein Drittel der bundesdeutschen Gesamtfläche 
ausmachen, Holz für die Industrie und Energieversorgung. Im Bereich der stofflichen 
Nutzung finden rund ein Viertel der in Deutschland nachwachsenden Rohstoffe und rund drei 
Viertel des inländischen Waldrohaufkommens Verwendung [Pet-2006]. Trotzdem werden erst 
8 % des Rohstoffbedarfes der deutschen chemischen Industrie über nachwachsende Rohstoffe 
gedeckt [Cla-2006]. 
Für die energetische Verwertung von Biomasse zur Kraftstoffsynthese wird prognostiziert, 
dass bereits heute gut 20 % des jetzigen Bedarfs an Kraftstoffen mit derzeit vorhandener 
Biomasse wie Waldenergieholz, Industrierestholz, Altholz, Reststroh und bestimmten Arten 
tierischer Biomasse gedeckt werden könnte. Das heutige Potenzial liegt bei ca. 40 bis 
70 Mio. t Trockensubstanz pro Jahr. Die Kosten für die Biomassebereitstellung variieren 
zwischen 21 und 180 € t-1 Trockensubstanz, wobei ein Großteil allerdings unter 60 € t-1 
liegt [DEN-2006]. 
2.1. Biomassen 
Neben diversen Inhaltsstoffen wie Vitaminen, Farbstoffen, Geschmacks- und Geruchsstoffen 
weist pflanzliche Biomasse immer die Grundchemikalien Kohlenhydrate, Lignin, Proteine 
und Fette auf, die auch als primäre Bio-Grundchemikalien bezeichnet werden [Cla-2006]. Die 
beiden Gruppen der langsam und schnell wachsenden Lignocellulose lassen sich grob in Holz 
und Stroh einteilen. Ihre Zusammensetzung ergibt sich aus ca. 50 % Cellulose, 25 % 
Hemicellulose und rund 25 % Lignin [Hen-2004]. Das Polysaccharid Cellulose stellt als 
Hauptbestandteil der pflanzlichen Zellwände mit einem jährlichen Wachstum von ca. 
75 Mrd. t die mengenmäßig größte Kohlenhydratquelle dar. Lignin bewirkt als phenolisches 
dreidimensional vernetztes Makromolekül durch eine Einlagerung in die pflanzlichen 
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Zellwände eine Verholzung - die sog. Lignifizierung - der Zelle, die ihr Steifigkeit und 
Druckfestigkeit verleiht. Nach der Cellulose ist Lignin der häufigste organische Stoff und 
kann als Aromatenquelle der Erde aufgefasst werden. Beide Moleküle sind in Abbildung 2-1 
dargestellt. 
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Abbildung 2-1: Struktur von Cellulose (links) und ein beispielhafter Ausschnitt des Lignins (rechts) [Cla-2006]. 
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2.2. Stoffliche Nutzung von Biomasse 
Um eine effiziente stoffliche Nutzung von Biomasse zu gewährleisten, ist es nötig, das in der 
petrochemischen Industrie vorhandene Produktionsprinzip der Raffinerie auf die 
nachwachsenden Rohstoffe zu übertragen. Genauso wie Erdöl besitzt auch Biomasse eine 
komplexe Zusammensetzung, die eine Trennung und Aufarbeitung in Grundchemikalien 
notwendig macht [Kam-2006]. Die Veredlung dieser sog. primären Bio-Grundchemikalien in 
sekundäre Bio-Grundchemikalien und anschließend zu bekannten und neuen 
Zwischenprodukten hin zu Pharmaka und Biopolymeren soll zukünftig in sog. Bioraffinerien 
ablaufen [Cla-2006]. In Tabelle 2-2 sind einige mögliche Zwischenprodukte und sekundäre Bio-
Grundchemikalien dargestellt, die auch als Plattformchemikalien oder building blocks 
bezeichnet werden können.  
Tabelle 2-2: Mögliche Plattformchemikalien und Zwischenprodukte der Bioraffinerie [Cla-2006]. 
Ethanol C2-Baustein 
Glycerin 
Milchsäure 
Propandiol 
C3-Baustein 
Bernsteinsäure C4-Baustein 
Lävulinsäure C5-Baustein 
Plattformchemikalien 
Phenol 
5-Hydroxymethylfurfural 
Furfural 
Aromaten 
Zwischenprodukte 
Acrolein 
Acrylsäure 
Furfuraldicarbonsäure 
 
 
Das Konzept der Bioraffinerie will mit alternativen Rohstoffen auf bekannte 
Zwischenprodukte und deren Veredlungsverfahren aufbauen bzw. neue Veredlungsverfahren 
für neue Zwischenprodukte schaffen. Sowohl die Raffinerie als auch das Konzept der 
Bioraffinerie beruhen dabei auf der Bildung von Produktstammbäumen, die sich jeweils auf 
einen Rohstoff zurückführen lassen. Dieser Rohstoff wird über eine Umwandlung in 
Grundchemikalien weiter zu Zwischen- und schließlich zu Endprodukten wie 
Feinchemikalien und Wirkstoffen verarbeitet. Die Zahl der einzelnen Produktgruppen nimmt 
dabei von ca. 10 Rohstoffen auf über 30 000 Endprodukte zu. Es kann dabei zwischen Bulk- 
bzw. low-value high-volume (LVHV) Produkten und wertvollen high-value low-volume 
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(HVLV) Produkten unterschieden werden. Für einen effizienten Betrieb sind komplexe 
Verbundstandorte notwendig, wo die Ausbeuten an hochwertigen Produkten maximiert und 
Koppel- und Nebenprodukte sowie freiwerdende Reaktionswärmen über Anlagengrenzen 
hinweg synergetisch genutzt werden können [Fer-2006], [Vog-2004]. In Abbildung 2-2 ist 
beispielhaft ein Vergleich biomasse- und erdölbasierter Wertschöpfungsketten dargestellt. 
 Nachwachsende Rohstoffe Fossile Rohstoffe 
Biomasse 
Holz, Zuckerrübe, 
Mais, Raps 
Erdöl, Erdgas, 
Kohle 
Ethylen, Propylen, 
Butadien, p-Xylol, 
Benzol 
Primäre Bio-
Grundchemikalien 
Kohlenhydrate, Lignin, 
Öle/Fette, Protein 
Sekundäre Bio-
Grundchemikalien 
Ethanol, Milchsäure, 
Glycerin, HMF, 
Propylenglycol 
Ethylenoxid,  
Acrylsäure,  
Terephthalsäure 
 
Acetaldehyd,  
Acrylsäure,  
Furan- 
dicarbonsäure 
Grundchemikalien 
ca. 20 
Zwischenprodukte 
ca. 300 
Kunststoffe, Pharmaka, Farbstoffe, Lösungsmittel, 
Düngemittel, Fasern, Dispersion, Kosmetika  
Feinchemikalien 
Wirkstoffe 
ca. 30 000 
Rohstoffe 
ca. 10 
 
Abbildung 2-2: ChemisTree nach VOGEL [Cla-2006] [Vog-2004]. 
Das Konzept der Bioraffinerie beinhaltet in Analogie zur erdölbasierten Raffinerie ebenfalls 
die Herstellung von Kraftstoffen aus nachwachsenden Rohstoffen. Auf diesen Part, der einer 
energetischen Verwertung der Biomasse gleichkommt, wird im folgenden Abschnitt näher 
eingegangen. 
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2.3. Energetische Nutzung von Biomasse  
2.3.1. Direkte Verbrennung 
Als einfachste Möglichkeit der direkten Verwertung von Biomasse bietet sich die 
Verbrennung an. So wird die Verbrennung von trockenem Holz vor allem für die Erzeugung 
von Niedertemperaturwärme für die Hausheizung und Warmwasserbereitung sowie für die 
Bereitstellung von Hochtemperatur-Prozesswärme für Zement-, Kalk- oder Ziegel- und 
Keramikbrennöfen, Glasschmelzöfen, für die Erzverhüttung oder die Dampferzeugung für 
Kraftmaschinen oder Kraftwerke genutzt [Hen-2004]. Im Vergleich zu fossilen Energieträgern 
besitzt Trockenbiomasse jedoch einen relativ geringen Heizwert, wie er in Tabelle 2-3 für 
einige wichtige Brennstoffe aufgeführt ist. 
Tabelle 2-3: Heizwerte (Hu) ausgewählter Brennstoffe [Har-1995], [Har-1999]. 
Trockenbiomasse Hu / MJ kg-1  Fossile Energieträger Hu / MJ kg-1 
Getreidestroh* 17,2  Braunkohle 22,0 – 27,0 
Chinaschilf (alle Kulturaltersstufen) 17,7  Steinkohle 31,8 – 35,0 
Getreidekörner* 17,0  Heizöl (schwer) 40,2 – 42,6 
Nadelholz (naturbelassen) 18,8  Benzin 43,5 – 45,5 
Laubholz (naturbelassen) 18,4  Diesel 41,0 – 43,0 
* Roggen, Weizen, Triticale, Hafer, Gerste 
 
Aufgrund dieser geringen Heizwerte ist der Transport (bezogen auf den Heizwert) sehr 
aufwendig und legt eine dezentrale Anwendung der Biomassen mit entsprechend kleinen 
Anlagenkapazitäten nahe [Sch-2006].  
2.3.2. Erzeugung von Biogas 
Die Erzeugung von Biogas erfolgt in vielen Ländern Europas dezentral in 
landwirtschaftlichen Betrieben mit Anlagenleistungen von typischerweise 1 MW. Es wird 
dabei das Prinzip der anaeroben, also unter Sauerstoffausschluss stattfindenden Fermentation 
feuchter Biomasse genutzt. Als Einsatzstoffe kommen Grünabfälle, Tierfäkalien, 
Schlachtabfälle und Müll in Frage [Wok-1999]. Das entstehende Biogas besteht zu 50 – 60 % aus 
Methan und zu 40 – 50 % aus Kohlendioxid. Durch Abtrennen des Kohlendioxides und der 
Spurengase (Schwefelwasserstoff, Wasserstoff, Stickstoff und höhere Kohlenwasserstoffe) 
erhält man ein Reingas, das chemisch mit Erdgas identisch ist. Technisch könnte Biogas als 
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Treibstoff verwendet werden, es ist jedoch durch die finanzielle Förderung in Deutschland 
über das Erneuerbare-Energien-Gesetz finanziell wesentlich attraktiver Biogas zu verstromen 
[FNR-2006]
. 
2.3.3. Erzeugung von Kraftstoffen aus Biomasse 
Für die Verarbeitung zu Kraftstoffen kommen verschiedene Arten von Biomasse zum Einsatz. 
Dabei unterscheiden sich die nötigen Schritte zur Herstellung des Kraftstoffes deutlich in 
ihrer Komplexität. Grundsätzlich kann zwischen Biokraftstoffen der ersten Generation wie 
Biodiesel und reinem Pflanzenöl und solchen der zweiten Generation wie BtL-Kraftstoffen 
unterschieden werden. Die Kraftstoffe der ersten Generation sind durch die direkte Nutzung 
oder Umwandlung lediglich von Teilen der Pflanze gekennzeichnet, während Kraftstoffe der 
zweiten Generation durch eine Synthese erzeugt und in ihren Eigenschaften an die Nutzung 
optimal angepasst werden können. Man spricht in diesem Zusammenhang auch von Designer-
Kraftstoffen [Sch-2006]. Die Biokraftstoffe der ersten Generation sind bereits am Markt 
verfügbar (vgl. Abschnitt 1.2).  
Im Folgenden werden die verschiedenen Biokraftstoffe hinsichtlich ihrer Rohstoffe, 
Herstellungsverfahren und Mengenpotenziale beschrieben. In Abbildung 2-3 erfolgt zunächst 
eine Einordnung der verschiedenen Herstellungsverfahren von Biokraftstoffen und den 
möglichen Produkten. Biomethanol und -ethanol können selbst als Kraftstoffe eingesetzt 
werden oder auch zu verschiedenen Ethern, die ebenfalls als Kraftstoffe dienen, 
weiterverarbeitet werden.  
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Abbildung 2-3: Pfade zur Kraftstofferzeugung aus Biomasse [Qui-2004]. 
Kraftstoffe der ersten Generation: 
Bekanntester Biokraftstoff der ersten Generation ist Biodiesel, ein in Deutschland 
überwiegend aus Rapsöl gewonnener Ester. Anstelle von Rapsöl kommen grundsätzlich 
neben Soja- und Palmöl auch andere Pflanzenöle sowie Altspeise- und Tierfette zur 
Biodieselherstellung in Frage. Aufgrund der guten Anbaubarkeit von Raps in unseren 
geografischen Breiten wird dieser hauptsächlich eingesetzt. Bei der Produktion von 
Biodiesel erfolgt eine Abtrennung der Fettsäuren vom Glycerin, das als Nebenprodukt 
anfällt, und eine Veresterung zum Rapsmethylester (RME) unter Einsatz von fossilem 
Methanol. Dafür wurden 2005 5,5 Mio. t Raps in den deutschen Ölmühlen verarbeitet. 
Der Raps für die derzeitige Biodieselproduktion in Deutschland wird auf einer 
Anbaufläche von ca. 700 000 bis 900 000 ha erzeugt. Die Biodieselproduktion ist in den 
letzten Jahren stark gestiegen, von 10 000 t im Jahr 1993 auf 1,5·106 t im Jahr 2005. Der 
Absatz an den 1 900 Tankstellen und der Direktverkauf an Speditionsgewerbe und 
öffentlichen Nahverkehr zusammen betrugen noch einmal 20 % mehr, wofür der Import 
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von Biodiesel erforderlich wurde [FNR-2006]. Rund 600 000 t Biodiesel wurden von der 
Mineralölindustrie dem fossilen Dieselkraftstoff beigemischt [Boc-2006]. 
Problematisch bei der Biodieselproduktion sind mehrere Faktoren: Zum einen ist mit 
der jetzigen Produktionsmenge das Maximum in Deutschland nahezu erreicht, 
wesentliche Steigerungen sind aufgrund der ausgeschöpften Anbaukapazitäten nicht 
mehr möglich. Der Import von aus Palmöl erzeugtem Biodiesel ist ökologisch 
fragwürdig, da abgesehen von den Transportkosten für die Palmölproduktion auf 
Plantagen Regenwald vernichtet wird. Das bei der Produktion anfallende 
Koppelprodukt Glycerin stellt ebenfalls ein Problem dar, da es in den anfallenden 
Mengen nicht mehr in den Markt abgeführt werden kann. 
Pflanzenöle können nicht nur zu Biodiesel verarbeitet, sondern auch direkt als 
Treibstoff eingesetzt werden. Dafür ist jedoch eine relativ kostspielige Umrüstung der 
Fahrzeuge notwendig. Zudem sind die in den Abgasnormen geforderten 
Emissionsgrenzen für PKW mit Pflanzenöl nicht erreichbar. Pflanzenöl ist also eine 
Nischenanwendung und nur zum Antrieb landwirtschaftlicher Nutzfahrzeuge von 
Bedeutung. In diesem Bereich wird auch an einer Serienfertigung für geeignete 
Motoren gearbeitet. 
Zur Herstellung von Bioethanol können zucker-, stärke- und zellulosehaltige Pflanzen 
sowie Abfälle und Reststoffe eingesetzt werden [FNR-2006]. Verfahren aus zucker- und 
stärkehaltigen Pflanzen sind marktreif bzw. die Anlagen sind schon in Betrieb. 
Verfahren zur Ethanolproduktion aus Lignocellulose, Kartoffeln, Hirse und 
Siedlungsabfällen spielen derzeit im Kraftstoffsektor keine Rolle [Qui-2004]. Die 
Südzucker Bioethanol GmbH produziert seit April 2005 Bioethanol und verarbeitet 
700 000 t Weizen zur Herstellung von 260 000 m3 Bioethanol [Süd-2006]. Ethanol besitzt 
einen höheren Flammpunkt (12 °C) als Benzin (-20 °C). Die Explosionsgefahr ist daher 
geringer und die Klopffestigkeit höher als bei Benzin. Aus diesem Grunde eignet sich 
Ethanol wie auch andere Alkohole besonders für den Einsatz in Ottomotoren. Sie 
ermöglichen eine höhere Verdichtung und damit eine potenzielle Wirkungsgrad-
steigerung des Motors [Wok-1999]. 
Ethyl-tert-butylether (ETBE) wird als Additiv bzw. Antiklopfmittel dem 
handelsüblichen Kraftstoff in Anteilen von bis zu 15 % beigemischt [Qui-2004]. Es ersetzt 
damit die inzwischen nicht mehr verwendeten Alkylbleiverbindungen. Es kann auch 
anstelle des heute nur aus fossilem Methanol und Isobutan erzeugten 
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Methyl-tert-butylethers (MTBE) eingesetzt werden. Theoretisch wäre auch eine 
Erzeugung von MTBE mit aus Biomasse hergestelltem Methanol möglich. Die 
Produktionsmenge bei der Weiterverarbeitung von Bioethanol zu ETBE beeinflusst die 
Menge an Bioethanol, die direkt als Treibstoff genutzt werden kann. 
Wasserstoff wird heutzutage überwiegend aus fossilem Methan gewonnen. Es sind 
jedoch auch andere Optionen denkbar, wie die Produktion bei der Vergasung von 
Biomasse zu Synthesegas [FNR-2006]. Das Konzept der photochemischen Produktion von 
Wasserstoff mittels modifizierter Mikroorganismen befindet sich hingegen noch im 
Forschungsstadium [Wok-1999]. Wasserstoff lässt sich sowohl in Brennstoffzellen als auch 
in Verbrennungsmotoren nutzen. Die Speicherung von Wasserstoff stellt jedoch hohe 
Anforderungen an Technik und Sicherheit und verbraucht viel Energie, da der 
Wasserstoff dafür auf -235 °C abgekühlt entweder gasförmig als CGH2-Wasserstoff 
(compressed gaseous hydrogen) oder verdichtet als flüssiger LH2 (liquid hydrogen) 
vorliegen muss. Eine weitere Möglichkeit ist die Speicherung von Wassersoff in 
Festkörpern wie Metallhydridspeichern. Im Vergleich zu herkömmlichen Fahrzeugen 
benötigen Brennstoffzellen-Fahrzeuge jedoch nur etwa die Hälfte an Energie. 
Außerdem werden weder Treibhausgase noch lokal wirkende Abgase emittiert. 
Zur Gewinnung eines Biorohöls aus in Wasser verrotteter Biomasse und nach 
anschließender Aufbereitung kann das sog. Hydro Thermal Upgrading (HTU)-Diesel 
genutzt werden. Zum Einsatz kommen dafür Biomasserohstoffe mit hohem 
Wassergehalt. Eine direkte Umwandlung des Pyrolyseöls in einen Dieselkraftstoffersatz 
ist ebenfalls möglich [Qui-2004]. 
Biokraftstoffe der zweiten Generation: 
Unter BtL-Kraftstoffen versteht man die aus Biomassse nach thermochemischer 
Umwandlung zu Synthesegas mittels anschließender Fischer-Tropsch- (FT-) Synthese 
gewonnene Biokraftstoffe. Es handelt sich dabei um eine Reaktion, die nach (Gl. 2-1) 
über das in situ erzeugte –CH2-Monomer zu linearen paraffinischen und olefinischen 
Kohlenwasserstoffen führt. Sie läuft an festen Eisen- und Kobaltkatalysatoren ab, wobei 
die Konkurrenz der Kettenwachstumsreaktion und des Kettenabbruchs aufgrund der 
Desorption von der Katalysatoroberfläche die Kettenlänge der entstehenden 
Kohlenwasserstoffe bestimmt [Sch-2004]. 
CO  + 2  H2   -(CH2)-  +  H2O    (Gl. 2-1) 
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Fischer-Tropsch-Syntheseprodukte bestehen aus reinen Kohlenwasserstoffketten 
(Alkanen und 1-Alkenen), die noch einer Aufarbeitung durch Wasserstoffzufuhr 
(Cracken bzw. Isomerisierung) unterzogen werden müssen. Dabei können die 
Endprodukte auf die für eine optimale Kraftstoffnutzung notwendigen Bedingungen 
eingestellt werden, beispielsweise die für Dieselkraftstoff optimalen Kettenlängen von 
12 - 20 C-Atomen. Um eine Vergiftung der hochempfindlichen Katalysatoren für die 
Kraftstoffsynthese zu verhindern, muss das Rohsynthesegas von allen 
Verunreinigungen und Schadstoffen befreit werden (vgl. Abschnitt 3.2.) [Hen-2004]. 
Bedingt durch das Herstellungsverfahren handelt es sich daher um sehr saubere 
Kraftstoffe, die im Vergleich zu herkömmlichen Kraftstoffen deutlich weniger 
Partikelemissionen und praktisch keine Schwefelkomponenten im Abgas 
enthalten [FNR-2006], [Sch-2006]. Dadurch wird auch die Einhaltung strengerer Abgasnormen 
ermöglicht [Hen-2004]. 
Aus dem aus Biomasse erzeugten Synthesegas kann alternativ zu den BtL-Kraftstoffen 
auch Methanol nach (Gl. 2-2) und (Gl. 2-3) erzeugt werden. Es wird über die 
Niederdrucksynthese bei 220 – 230 °C und 50 bar unter Verwendung von 
Cu/ZnO/Al2O3-Katalysatoren hergestellt. Mit diesen Katalysatoren werden hohe 
Reinheiten von über 99,5 % erreicht [Ull-2007a].  
CO  + 2  H2   CH3OH         (Gl. 2-2) 
CO2  +  3  H2    CH3OH  +  H2O     (Gl. 2-3) 
Methanol kann als universeller Chemie- und Energierohstoff angesehen werden. Es 
kann sowohl direkt als Kraftstoff eingesetzt werden als auch durch katalytische 
Spaltung mit Wasser als Wasserstoffspeicher genutzt werden. Diese Anwendung spielt 
vor allem aufgrund der guten Lagerfähigkeit bei der Verwendung als Wasserstoffquelle 
für Brennstoffzellen eine große Rolle. Eine Umwandlung in Grundchemikalien oder 
Kraftstoffe durch die sog. MTG- (Methanol to Gasoline), MTO- (Methanol to Olefines) 
und MTA-Verfahren (Methanol to Aromats) kann je nach Bedarf sehr effizient über 
Zeolith-Katalysatoren erfolgen [Hen-2004]. 
Aus Biomasse erzeugtes Methanol kann außerdem weiter zu Dimethylether (DME) 
umgesetzt werden. DME werden sehr gute Kraftstoffeigenschaften in Dieselmotoren 
zugesprochen und es gibt bereits Untersuchungen für Motoren von 273 bis 
1220 cm3 / Zylinder Hubraum [Sor-2001]. In Deutschland wird diesem Kraftstoff im 
Gegensatz zu Skandinavien und den USA kein hoher Stellenwert bei-
2 Nutzung von Biomasse 
24 
gemessen [FNR-2006], [Wu-2006]. In Skandinavien kann DME durch die Verarbeitung von 
Rückständen aus der Papierherstellung, dem Black-Liquor, einen großen Beitrag zum 
Ersatz fossiler Kraftstoffe leisten. Beim sog. Black-Liquor Gasification to Motor Fuels 
Verfahren (BLGMF) wird aus diesem Einsatzstoff über die Zwischenstufe Synthesegas 
Methanol und DME erzeugt [Ekb-2003]. Es wird inzwischen auch die direkte Synthese von 
Dimethylether aus Synthesegas ohne die Zwischenstufe Methanol untersucht [Hu-2005] 
[Mor-2007],
 
[Pen-1999]
. 
Ein Vergleich bezüglich des Energiegehaltes und des Potentials zwischen den bisher 
etablierten Biokraftstoffen und BtL-Kraftstoffen bzw. aus Biomasse erzeugtem Wasserstoff 
wird in Tabelle 2-4 gegeben.  
Tabelle 2-4: Vergleich verschiedener Biokraftstoffe [FNR-2006]. 
Technisches Ökologisches Agrar-politisches Kraftstoff Dichte / kg m-3 
Heizwert / 
MJ kg-1 
Produktions- 
kosten / € GJ-1 
2005/2015 Potenzial 
Biodiesel 
(RME) 880 37,1 19/19 etabliert 
Treibhausgas-
Reduktion 
Anbauflächen 
ausgelastet 
Pflanzenöl 920 37,6 14/14 Nischen-
anwendung Emissionen 
Anbauflächen 
ausgelastet 
Bioethanol 790 26,8 22/20* marktreif Treibhausgas-Reduktion 
Rohstoff 
Lignocellulose 
Bio-
Wasserstoff 
71 
(flüssig) 120 26-37/k.A.** 
technisch 
anspruchsvoll 
keine 
Emissionen 
mehr 
Biomasse-
Nachfrage 
BtL-
Kraftstoffe 760-790 43,9 30/18*** 
hoher Ertrag 
möglich 
CO2-
Neutralität 
Reststoffe 
einsetzbar 
*     aus Weizen 
**   aus Biomasse 
*** bisher noch keine kommerzielle Produktion 
Zusammenfassend kann festgestellt werden, dass vor allem die Kraftstoffe der zweiten 
Generation aufgrund der Einsparungsmöglichkeiten von fossilen Primärenergieträgern und 
dem Einsatz regionaler Rohstoffe positiv zu bewerten sind [Sch-2006]. Die Herstellung von FT-
Kraftstoffen, Ethanol und DME aus cellulosehaltiger Biomasse weist ein Einsparpotential an 
Treibhausgasen von 82 - 87 % auf [Wu-2006]. Hinsichtlich der Wirtschaftlichkeit wird von 
einem zukünftigen BtL-Preis ab Raffinerie von 0,80 € l-1 bei langfristigen Verträgen für 
Anbaubiomasse ausgegangen [DEN-2006] und von 0,55 € l-1 beim Import vorbehandelter 
Biomasse aus Übersee [Zwa-2006]. Ebenso wird damit gerechnet, dass DME konkurrenzfähig zu 
fossilen Treibstoffen produziert werden kann [Ekb-2003].  
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3. Synthesegaserzeugung aus Biomasse 
Die Vergasung ist eine thermische Umwandlung von kohlenstoffhaltigen Materialien in ein 
Produktgas, das hauptsächlich aus CO, H2, Methan und leichteren Kohlenwasserstoffen 
zusammen mit CO2, H2O und N2 besteht, in Abhängigkeit von dem konkreten betrachteten 
Vergasungsprozess [DIN-2006]. Die Umwandlung eines Brennstoffes (z. B. Kohle, Biomasse, 
Öl) in brennbare Gase erfolgt durch partielle Oxidation mit einer Luftzahl  < 1. Optimal für 
eine möglichst hohe Ausbeute an brennbaren Gasen und damit einem hohen Heizwert des 
Gases ist eine Luftzahl von  ≈ 0,2 – 0,45 [Oso-2005]. Andere Vergasungsmittel sind reiner 
Sauerstoff, Wasserdampf oder Kohlendioxid. Durch das Vergasungsmittel wird freier oder 
gebundener Sauerstoff zugeführt, der unter dem Einfluss von Wärme zu einer Aufspaltung 
des Brennstoffes in gasförmige Verbindungen und der Teilverbrennung des Kohlenstoffes zu 
Kohlenmonoxid führt [Vog-2006]. Die Zusammensetzung des Rohgases ist abhängig vom 
Einsatzstoff und dessen Zusammensetzung, dem Vergasungsverfahren und dessen 
Systemparametern wie Druck und Temperatur sowie Art und Menge des Vergasungsmittels. 
Die Biomassevergasung lässt sich in die vier Teilschritte Trocknung, Pyrolyse, Oxidation und 
Reduktion unterteilen [Mor-2001]. Diese können teilweise in veränderlicher Reihenfolge 
ablaufen. 
Biomasse wie Holzhackschnitzel besteht zu mehr als 30 % aus Wasser. Es können aber 
auch Wasseranteile von bis zu 50 % enthalten sein [Vog-2006]. Eine Vortrocknung der 
Biomasse zur Erzielung einer Restfeuchte von weniger als 10 % ist technisch sehr 
aufwändig. Daher ist der erste Vorgang während der Vergasung immer eine Trocknung 
der Biomasse. Bei Temperaturen unterhalb von 200 °C verdampft das enthaltene Wasser, 
es finden jedoch noch keine chemischen Reaktionen statt [Bol-2007]. 
An die Trocknung schließt sich eine Verschwelung oder Pyrolyse der Biomasse an. 
Zwischen 200 und 500 °C werden hierbei die komplexen organischen Bestandteile der 
Biomasse, im wesentlichen die hochmolekulare Polymere Lignin, Hemicellulose und 
Cellulose, unter Sauerstoffabschluss und Wärmezufuhr zu kleineren Molekülen 
umgesetzt. Neben flüchtigen Bestandteilen wie H2, CO, CO2, H2O, CH4 und C2H4 werden 
auch Pyrolysekoks und unerwünschte Teere gebildet. Je nach Geschwindigkeit der 
Pyrolyse handelt es sich hierbei um einen exothermen (langsame Pyrolyse) oder 
endothermen (schnelle Pyrolyse) Vorgang [Kle-2005]. 
Die Oxidation mit dem Vergasungsmittel führt zur Bereitstellung der benötigten Energie 
der anderen Teilschritte und nach (Gl. 3-1) zu einer Teilverbrennung der brennbaren 
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Bestandteile der Biomasse (C, CO und H2) [Kle-2005]. Dabei sind Temperaturen bis zu 
1300 °C möglich, beim Einsatz von reinem O2 örtlich bis zu 2000 °C [Bol-2007]. 
Der größte Teil des Produktgases wird jedoch während der Reduktion gebildet. In dieser 
Phase werden Kohlendioxid und Wasser nach (Gl. 3-2) und (Gl. 3-3) mit festem 
Kohlenstoff zu Kohlenmonoxid und Wasserstoff reduziert. Gleichzeitig finden als 
homogene Reaktionen in der Gasphase die Wassergasreaktion (Gl. 3-4) sowie die 
Methanisierung (Gl. 3-5) statt. Mit steigender Temperatur verschieben sich die 
Gleichgewichte in den Gleichungen (Gl. 3-2) und (Gl. 3-3) nach rechts in Richtung CO 
bzw. CO und H2. Bei höheren Temperaturen laufen (Gl. 3-4) und (Gl. 3-6) von rechts 
nach links ab, so dass mehr CO und H2O bzw. C und H2 gebildet werden. Bei niedrigen 
Temperaturen ändert sich die Lage des Gleichgewichtes und es wird mehr Methan 
gebildet. Oberhalb von 1000 °C findet eine Zersetzung der Teere statt (vgl. Abschnitt 
3.4.2) [Bol-2007]. 
Eine Zusammenfassung der bei der Vergasung ablaufenden Reaktionen wird mit den 
Gleichungen (Gl. 3-1) bis (Gl. 3-6) in Tabelle 3-1 gegeben. 
Tabelle 3-1: Bei der Vergasung ablaufende Reaktionen [Wie-1998]. 
    2 C + O2  2 CO Teilverbrennung  exotherm (Gl. 3-1) 
    C + H2O  CO + H2 heterogene Wassergas-Reaktion  endotherm (Gl. 3-2) 
   C + CO2  2 CO Boudouard-Reaktion  endotherm (Gl. 3-3) 
CO + H2O  CO2 + H2 homogene Wassergas-(Shift)-Reaktion  exotherm (Gl. 3-4) 
CO + 3 H2  CH4 + H2O Methanisierung exotherm (Gl. 3-5) 
   C + 2 H2  CH4 hydrierende Vergasung exotherm (Gl. 3-6) 
 
Durch die Auswahl des geeigneten Vergasungsverfahrens und der optimalen Prozess-
bedingungen soll ein möglichst heizwertreiches Produktgas mit einem niedrigen Teer- und 
Staubgehalt erzeugt werden. Auf die verschiedenen Vergasungsverfahren wird im folgenden 
Abschnitt 3.1 eingegangen. 
3.1. Vergasungsverfahren 
Die für die Biomassevergasung zum Einsatz kommenden Verfahren lassen sich wie in 
Tabelle 3-2 gezeigt in verschiedene Gruppen einteilen. Neben der Unterteilung in Festbett- 
bzw. Bewegtbettverfahren ist auch eine Unterscheidung hinsichtlich der zur Vergasung 
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benötigten Energiezufuhr in allotherme und autotherme Verfahren möglich. Bei der 
autothermen Prozessführung wird die Energie für die Vergasung über eine Teilverbrennung 
des Brennstoffes mit Luft bzw. reinem Sauerstoff bereitgestellt. Bei der allothermen 
Fahrweise wird hingegen eine indirekte Wärmezufuhr über einen Wärmeträger genutzt. 
Tabelle 3-2: Aufteilung der Vergasungsverfahren [Oso-2005], [Vog-2006]. 
Festbettverfahren Bewegtbettverfahren Mehrstufige Verfahren 
Gleichstromverfahren Stationäre Wirbelschicht 
Gegenstromverfahren Zirkulierende Wirbelschicht 
Querstromverfahren Flugstromverfahren 
Kombination aus 
Festbett- und/oder 
Bewegtbettverfahren 
 
In der Praxis werden zur Synthesegaserzeugung meist ausschließlich Sauerstoff bzw. Luft und 
Wasserdampf eingesetzt, der den Vorteil weiterer Produktion von Wasserstoff mit sich bringt, 
der bei der späteren Kraftstoffsynthese wertvoll sein kann. Luftbetriebene Festbettvergaser bis 
5 MW Brennstoffleistung zeichnen sich durch geringe Investitions- und Betriebskosten aus, 
während sich Wirbelschichtvergaser eher für Anlagengrößen bis einige 10 MW anbieten 
[Vog-2006],
 
[Kle-2005]
.  
In Abbildung 3-1 sind die beiden hauptsächlich zum Einsatz kommenden Varianten der 
Festbettvergasungsverfahren aufgezeigt. Im Gegenstromvergaser werden Oxidations- bzw. 
Produktgase und der Feststoffstrom in entgegengesetzter Richtung geführt, wobei die 
Produktgase ihre Wärme nach Passieren der Pyrolysezone an den zuströmenden 
Feststoffstrom abgeben. Im kälteren Teil der Pyrolysezone entstehen große Mengen an 
Teersubstanzen, die mit dem Produktgas ausgetragen werden. Daher ist der Teeranteil im 
Produktgas sehr hoch (s. Tabelle 3-3).  
Im Gleichstromvergaser dagegen wird die Reduktionszone mit sehr heißem Koks als letzte 
Zone vom Produktgas passiert, wo bei Temperaturen von mehr als 1300 °C die 
Teerkomponenten sowohl thermisch gecrackt als auch mit Luft teiloxidiert werden. Um den 
Preis einer geringeren Vergasereffizienz führt dieses Verfahren zu deutlich niedrigeren 
Anteilen an Teersubstanzen im Produktgas. 
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Tabelle 3-3: Teergehalte der Vergasung bei unterschiedlichen Verfahren [Got-2006]. 
Verfahren 
Teergehalte / g m-3 (STP) 
Spanne/Mittelwert 
Festbett, Gegenstrom 10 bis 150 / 50 
Festbett, Gleichstrom 0,1 bis 6 / 0,5 
stationäre Wirbelschicht 1 bis 23 / 12 
zirkulierende Wirbelschicht 1 bis 30 / 8 
 
Querstromvergaser sind bisher nur als Versuchsanlagen entwickelt worden. Sie zeichnen sich 
durch eine schnelle Betriebsbereitschaft und Anpassung an Lastwechsel aus. Während der 
Brennstoff den Reaktor vertikal von oben nach unten passiert, strömt die Brennluft horizontal 
ein und das Synthesegas tritt seitlich aus. Durch die kurzen Verweilzeiten des Gases im 
Reaktor kommt es zu einem hohen Teergehalt im Gas und zu geringen CO-Ausbeuten, wenn 
die Einstellung des Gleichgewichts der Boudouard-Reaktion (Gl. 3-3) nicht erreicht wird. 
Neben diesen drei Vergasertypen sind verschiedene Sonderbauformen möglich 
[Kle-2005],
 
[Oso-2005]
. 
 
Abbildung 3-1: Funktionsschema von Gegenstrom- und Gleichstrom- Festbettvergasern [Ber-2003]. 
Die Wirbelschichtvergasung ist als ein Vergasungsprozess definiert, bei dem 
kohlenstoffhaltiges Material einer stationären (blasenbildenden) oder zirkulierenden heißen 
Wirbelschicht von inerten Partikeln (z. B. Sand oder Asche) zugeführt wird, wobei der 
stationäre Zustand oder die Zirkulation durch das Vergasungsmittel (z. B. Luft, O2 oder 
Wasserdampf) erzeugt wird [DIN-2006]. Es herrscht im Gegensatz zu den Festbettvergasern im 
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Wirbelschichtvergaser keine zonale Aufteilung des Vergasungsprozesses, vielmehr laufen alle 
Vorgänge räumlich nebeneinander ab. Durch die intensive Durchmischung des Feststoffes ist 
der Wärmeübergang sehr hoch. Bei beiden in Abbildung 3-2 dargestellten Verfahren wird 
eine Sandschicht von Luft oder Dampf mit einer Geschwindigkeit durchströmt, die ausreicht 
die Sandpartikel in der Schwebe zu halten [Ber-2003]. In der zirkulierenden Wirbelschicht ist die 
Geschwindigkeit so weit erhöht, dass das Bettmaterial (Sand und Brennstoff) ausgetragen 
wird. Der Feststoff wird im Zyklon abgeschieden und nach Abtrennung von Asche wieder in 
den Reaktor zurückgefördert. 
 
 
Abbildung 3-2: Schematische Darstellung der beiden gebräuchlichen Wirbelschichtverfahren [Ber-2003]  
Bei der Flugstromvergasung handelt es sich um einen Vergasungsprozess, bei dem 
kohlenstoffhaltiges Material im Gleichstrom mit dem Vergasungsmittel (z. B. Luft, O2 oder 
Wasserdampf) zugeführt wird und bei dem die Geschwindigkeit des Vergasungsmittels 
hinreichend hoch ist, um das Mitführen von kohlenstoffhaltigem Material aufrecht zu erhalten 
[DIN-2006]
. Für die Vergasung von Kohle und Petrolkoks wird die Flugstromvergasung seit 
langem erfolgreich in großem Maßstab eingesetzt. Für die Biomassevergasung besteht 
hingegen bisher keine Anlage mit direkter Flugstromvergasung des biogenen Brennstoffes. 
Abbildung 3-3 zeigt einen Flugstromvergaser, der mit einem sog. Biomasse-Slurry und 
Sauerstoff bei 1300 °C und 60 bar betrieben wird. Die Flugstromvergasungsanlagen bestehen 
meist aus Kombinationen verschiedener Anlagen und zählen daher zu den mehrstufigen 
Verfahren. 
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Abbildung 3-3: Flugstrom-Druckvergaser (Future Energy AG) [Hen-2004]. 
Bei den mehrstufigen Verfahren werden die unterschiedlichen Vergasungszonen räumlich 
voneinander getrennt in verschiedenen Reaktoren untergebracht. Im ersten Reaktor findet 
zumeist die Trocknung und Pyrolyse des biogenen Brennstoffes statt, anschließend werden 
die Pyrolyseprodukte in einem weiteren Reaktor in Synthesegas umgewandelt. Vorteile dieser 
Verfahrensführung sind der deutlich geringere Teergehalt im Produktgas gegenüber 
einstufigen Verfahren und die z. T. hohe Brennstoffflexibilität. Nachteilig eingeschätzt 
werden müssen die hohe Komplexität der Gaserzeugung, der niedrige Entwicklungsstand der 
Technik und die hohe Austrittstemperatur des Gases. In Deutschland und Dänemark werden 
derzeit verschiedene mehrstufige Verfahren entwickelt. Die Fa. Choren Industries GmbH 
führt als ersten Schritt im sog. Carbo-V-Verfahren eine Pyrolyse zu einem brennbaren 
teerhaltigen Gas und Biokoks durch. Anschließend findet eine Flugstromvergasung statt, bei 
der das Pyrolysegas zunächst oxidiert und anschließend der staubförmigen Koks zugeführt 
und vergast wird. Die Asche wird flüssig abgezogen [Vog-2006]. An der Dänischen Technischen 
Universität (DTU) wird ein ähnliches Prinzip eingesetzt. Anstelle des Flugstromvergasers 
kommt jedoch ein Festbettreaktor zum Einsatz [Hen-2006].  
Ein mehrstufiges Festbettverfahren wurde von der Fa. Dr. Mühlen GmbH & Co. KG 
entwickelt und seit 2001 unter dem Namen Blauer Turm® in einer Pilotanlage von 1 MW 
Brennstoffleistung betrieben. Während der Pyrolyse wird die Biomasse thermisch zu 80 % in 
brennbares Gas und zu 20 % in Koks aufgespalten. Anschließend sorgt eine 
Reformierungsstufe mit Wasserdampf dafür, dass die Teere gecrackt und zu Wasserstoff und 
Kohlenstoffmonoxid zerlegt werden [May-2004]. Ein weiteres zweistufiges Verfahren ist das 
3 Synthesegaserzeugung aus Biomasse zur Kraftstoffsynthese 
  31 
vom Forschungszentrum Karlsruhe entwickelte BioLiq-Verfahren. Die Biomasse soll dabei in 
lokalen dezentralen Anlagen mittels Schnellpyrolyse zu Pyrolyseöl (= Rohteer) verflüssigt 
und mit pulverisiertem Pyrolysekoks zu einem pumpbaren Slurry suspendiert werden. Diese 
Slurries aus lokalen oder regionalen Verflüssigungsanlagen sollen per Kesselwagen in eine 
zentrale Großanlage geliefert werden, wo mittels Flugstrom-Druckvergasung bei ca. 1300 °C 
und über 60 bar (s. Abbildung 3-3) ein teer- und methanarmes Synthesegas erzeugt werden 
soll [Hen-2004].  
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3.2. Verunreinigungen im Rohsynthesegas 
Je nach Verfahren entstehen unterschiedliche Mengen an Verunreinigungen. Diese lassen sich 
nach Abbildung 3-4 in verschiedene Gruppen einteilen.  
 
 
 
 
 
 
 
Abbildung 3-4: Verunreinigungen im Rohsynthesegas [Vog-2006]. 
Die größten mengenmäßigen Anteile der Verunreinigungen machen Teer und Partikel aus. 
Einen Überblick über die Verunreinigungsmengen, die in Synthesegas auftreten können, das 
aus Biomasse erzeugt wurde, gibt Tabelle 3-4. Im Folgenden wird kurz auf die verschiedenen 
Stoffe eingegangen. Anschließend wird die Teerentstehung und die Entfernung von Teer aus 
dem Rohsynthesegas in den Abschnitten 3.3 und 3.4 besprochen. 
Tabelle 3-4: Typische Verunreinigungsmengen im Rohsynthesegas aus der Biomassevergasung [Ban-2003]. 
Verunreinigung Menge  Verunreinigung Menge 
Partikel 10 – 100 g m-³ (STP)  H2S 50 – 100 ppm 
Teere (inkl. BTX) 2- 20 g m-³ (STP)  COS 2 – 10 ppm 
Ammoniak 200 – 2 000 ppm  Halogene 0 – 300 ppm 
HCN 10 – 100 ppm  Alkalimetalle 0,5 – 5 ppm 
 
Die im Rohgas enthaltenen Partikel machen den größten Teil der Verunreinigungen aus. Sie 
enthalten anorganische Asche, nicht umgewandelte Biomasse und ggf. Teile des 
Bettmaterials. Gröbere Partikel führen zur Erosion an nachfolgenden Anlagenteilen, sehr 
feine Partikel können zu sehr schwer entfernbaren Ablagerungen führen. Die Einhaltung von 
Emissionsgrenzwerten kann ebenfalls ein Problem darstellen. Daher ist eine Abscheidung der 
Partikel aus dem Rohgas in jedem Falle notwendig. Alkalisalze liegen oberhalb von 600 °C 
gasförmig vor und können so zu Beschädigungen an Filtern, Turbinenschaufeln und 
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Korrosion an nachgeschalteten Anlagenteilen führen. Unterhalb von 600 °C kondensieren 
diese Verunreinigungen aus, so dass sie mit den Partikeln entfernt werden können. 
Stickstoffverbindungen entstehen durch die Umwandlung eines Großteils des im Brennstoff 
gebundenen Stickstoffs in Ammoniak. Ein kleiner Teil wird zu Cyanidwasserstoff umgesetzt. 
Eine Abscheidung ist aufgrund der daraus bei der Verbrennung entstehenden 
NOx-Verbindungen notwendig, ebenso stören sie bei der Kraftstoffsynthese. 
Beim Einsatz von frischer Biomasse ist mit nur geringen Mengen an Schwefel- und 
Halogenverbindungen zu rechnen. Schwefelverbindungen müssen aus dem Gas entfernt 
werden, da die Synthesekatalysatoren zur Kraftstofferzeugung sonst zerstört werden. Gleiches 
kann für die zur Teerentfernung eingesetzten Katalysatoren bei der katalytischen 
Teerentfernung im heißen Rohgas gelten. Deshalb werden einerseits schwefelresistente 
Katalysatoren für diesen Zweck angestrebt, andererseits kann eine Schwefelentfernung bereits 
vor der Teerentfernung aus diesem Grunde notwendig sein. Wird zur Schwefelentfernung ein 
Sorptionsmittel wie Kalk eingesetzt, so können damit auch Halogenverbindungen entfernt 
werden. Dabei entsteht immer ein Abfallstrom an zu entsorgendem Material.  
3 Synthesegaserzeugung aus Biomasse zur Kraftstoffsynthese 
34 
3.3. Teerbildung 
Im Sinne der DIN CEN-Norm 15439 für Biomassevergasung ist Teer ein Oberbegriff für die 
Gesamtheit aller organischen Verbindungen, die in dem Produktgas aus der Vergasung 
vorliegen, mit Ausnahme gasförmiger Kohlenwasserstoffe (C1 – C6) [DIN-2006]. Das nach der 
Vergasung in erheblichen Anteilen vorliegende Benzol wird demnach nicht zum Teer 
hinzugezählt. Teere werden durch zersetzende thermische Behandlung organischer 
Naturstoffe wie Holz, Braun- und Steinkohle gewonnen. Es sind kohlenwasserstoffhaltige 
Gemische, die durch Abkühlung der Gasphase auf Umgebungstemperatur flüssige oder hoch 
viskose bis feste Ablagerungen bilden.  
Wie in Abbildung 3-5 schematisch dargestellt ist, lassen sich je nach Behandlung eines 
kohlenstoffhaltigen Materials feste, flüssige und gasförmige Produkte erzielen. Durch eine 
Pyrolyse lassen sich hierbei die höchsten Anteile an kondensierbaren Produkten erzielen. 
Dabei wird Wärme von außen ohne zusätzliche Reaktanten zugeführt und es können durch 
Wahl der geeigneten Pyrolysebedingungen je nach Zielsetzung zwischen wenigen Promille 
und bis zu 70 % des Holzes in Teer (primäre Teere)- bzw. Pyrolyseöl umgewandelt 
werden [Ung-2002]. 
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Abbildung 3-5: Produkte der Umwandlung fester Kohlenstoffträger [Ung-2002]. 
Im Teer können die in der eingesetzten Biomasse ursprünglich vorhandenen organisch 
gebundenen Elemente wie O, N oder S in gebundener Form neben C und H wieder gefunden 
werden. Einen Vergleich der Zusammensetzung von Pyrolyseprodukten aus verschiedenen 
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potenziellen Teerquellen gibt Tabelle 3-5. Die verhältnismäßig großen Schwankungen der 
Werte deuten auf den Einfluss der Pyrolysebedingungen und der Variationsbreite hinsichtlich 
Aufbau und Zusammensetzung der Kohlenstoffträger hin. Die makroskopischen 
Eigenschaften der Teere werden häufig durch ihre Agglomerisation bzw. Resublimation mit 
im Gas mitgeführten Feststoffen wie Asche, Holzkohlestaub und Ruß mitbestimmt. Der 
Teergehalt des Rohgases aus dem Gesamtprozess hängt maßgeblich von den der Pyrolyse 
nachfolgenden Prozessschritten ab. 
Tabelle 3-5:  Vergleich der Eigenschaften der aus unterschiedliche Kohlenstoffträgern resultierende 
Pyrolyseprodukte [Ull-2007b]. 
Fester 
Kohlenstoffträger 
Dichte bei 
20 °C / 
g cm-3 
C-
Gehalt /
% 
H-
Gehalt /
% 
 
Naphthalin / 
% 
Phenol + 
Derivate /
% 
 (N-haltige) 
Basen /  
% 
festes 
Parafin / 
% 
Steinkohle 1,05-1,14 84-86 6-8 2-4 15-25 0,5-4,0 3-15 
Braunkohle 0,95-1,05 81-85 9-11 0-1 5-30 0,1-1,5 8-20 
Holz 1,08-1,20 60-65 6-8 0-0,5 20-40 < 0,5 Spuren 
 
Die Teerbildung ist ein komplexer Vorgang, der sich anhand des in der folgenden 
Abbildung 3-6 gezeigten Schemas in drei Phasen unterteilen lässt. Die primären Teere, die 
eine gute Löslichkeit in Wasser und in polaren organischen Lösungsmitteln aufweisen, 
werden bei 200 - 500 °C gebildet. Dabei entstehen sauerstoffreiche reaktive Primärteere mit 
Alkohol- und Carbonyl-Gruppen (Aldehyde, Ketone, Carbonsäuren) überwiegend aus den 
beiden sauerstoffreichen Polyzuckern Cellulose und Hemicellulose mit der allg. 
Summenformel (C6H10O5)n. Bei der Pyrolyse von Lignin entstehen hingegen meist bi- und 
trifunktionelle Monoaromaten, wie z. B. Cresol und Dimethylphenol. Ein großer Anteil der 
auf der Cellulose basierenden Primärteere wird bei weiterer Temperaturerhöhung in 
Anwesenheit von Oxidationsmitteln wie Sauerstoff, Luft oder Wasserdampf zu CO und H2, 
CO2 und H2O umgesetzt. 
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Abbildung 3-6: Entstehung von Teeren bei der Biomassevergasung. 
Darüber hinaus werden aus Primärteeren sekundäre Teere gebildet, die größtenteils aus 
alkylierten Mono- und Diaromaten sowie Heteroaromaten wie Pyridin, Furan, Dioxan und 
Thiophen bestehen. Durch Dehydratisierung, Decarbonylierung und Decarboxylierung 
werden bei der Umwandlung auch kleine gasförmige Moleküle frei. 
Oberhalb von 800 °C findet man praktisch nur noch tertiäre Teere, die auch als 
Hochtemperatur- oder Rekombinationsteere bezeichnet werden. Sie zeichnen sich durch eine 
hohe Reaktionsträgheit aus und werden erst bei Temperaturen über 750 °C in Anwesenheit 
von potenziellen Oxidationsmitteln (Wasserdampf, CO2) instabil [Ung-2002]. Nur bei diesen 
hohen Temperaturen ist es möglich, energiereiche Spezies wie Allyl-, Aryl- und 
Alkylradikale durch homolytischen Spaltung der sekundären Teere in hinreichender 
Konzentration zu erzeugen. Die Rekombination dieser kleinen energiereichen 
Molekülfragmente führt zu den sog. Tertiärteeren, deren typische Vertreter u. a. Benzol, 
Naphthalin, Phenanthren, Pyren und Benzopyren sind.  
Tertiäre Teere wurden jedoch auch bereits bei Reaktoren beobachtet, bei denen die für die 
Radikalspezies notwendigen Temperaturen nicht erreicht worden waren. Deshalb wird auch 
ein möglicher Diels-Alder-Mechanismus mit (4 + 2)-Cycloaddition für die Synthese von 
polyaromatischen Kohlenwasserstoffen (PAK) bei niedrigen Temperaturen 
vorgeschlagen [Egs-2001]. 
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Bei den sog. Schwerstteeren handelt es sich um große PAK, die mit mehr als sieben 
kondensierten Ringen nicht mehr gaschromatografisch erfasst werden können. Sie werden 
nicht dem Ruß zugerechnet, der einen Schichtaufbau aus etwa 15 bis 40 kondensierten 
benzoiden Ringen besitzt, jedoch bei vergasungsrelevanten Fragen mit ihm gemeinsam 
betrachtet. 
Der Vergleich der relativen Produktverteilung charakteristischer Teerinhaltsstoffe aus 
unterschiedlichen Rohstoffen und Verfahren untermauert die These, dass die 
Zusammensetzung des Teers überwiegend von der Temperatur bestimmt wird [Mor-2001]. 
Steinkohlenteer aus der Verkokung und tertiärer Teer aus der Holz- bzw. Biomasse-
Vergasung entstehen in den verschiedenen Prozessen im gleichen Temperaturbereich und 
weisen eine hohe qualitative und quantitative Ähnlichkeit auf [Fra-1987], [Ung-2002]. 
Die Einstellung des Gleichgewichtes der bei der Teerentstehung ablaufenden Reaktionen hat 
einen signifikanten Einfluss auf die Ausbeute und Zusammensetzung des Teeres, wobei die 
Zusammensetzung des Teeres maßgeblich durch die Verweilzeit beeinflusst wird. Die Menge 
des Teers steigt mit abnehmender Temperatur und Gleichgewichtskonstante, während der 
Aromatenanteil mit steigender Temperatur zunimmt [Kin-1994].  
Bei den in Abschnitt 3.1 beschriebenen Vergasungsverfahren entstehen je nach eingesetztem 
Verfahren, Prozessparametern und Rohmaterial unterschiedliche Teermengen von 
unterschiedlicher Zusammensetzung. Dennoch gibt es einige Gemeinsamkeiten dieser Teere. 
So bestehen die größten Anteile neben Benzol und Toluol, das laut Definition nicht dem Teer 
zugerechnet wird, aus Naphthalin und weiteren aromatischen 1- und 2-Ring 
Kohlenwasserstoffen. Ein Einblick in die typische Zusammensetzung für bei der 
Biomassevergasung entstehenden Teer gibt Abbildung 3-7. 
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Abbildung 3-7: Typische Zusammensetzung von Teer bei der Biomassevergasung in % (gg-1) [Col-2001]. 
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3.4. Teerentfernung 
Verschiedene Eigenschaften des Teeres wirken sich ungünstig bei der Synthesegasnutzung 
aus. Der hohe Siedepunkt (≥ 300 - 350 °C) und die hohe Viskosität (> 100 Pa s) stellen vor 
allem bei Anwendungen ein Problem dar, bei denen das Gas verfahrensbedingt abgekühlt 
und/oder komprimiert werden muss. Dieses Problem tritt vor allem beim Einsatz in 
Verbrennungsmotoren auf. Es können dann Kondensations- oder Resublimations-
erscheinungen von Teer auf den Oberflächen und in bewegten Teilen auftreten. Für 
Blockheizkraftwerk (BHKW)-Motoren wird allgemein eine Restbeladung des Gases mit Teer 
von etwa 50 mg m-3 (STP) von den Herstellern als zulässig erachtet [Ung-2002].  
Für Verstromungsaggregate ohne bewegliche Teile wie Brennstoffzellen gibt es keine 
eindeutigen Angaben. Zumindest für kalte Zellen liegen die geforderten Werte im Bereich 
von weniger als 1 ppm. Bei Hochtemperaturbrennstoffzellen besteht die Gefahr, dass die im 
Gas befindlichen Teere wie bei anderen heißen Anwendungen verkoken bzw. Pech bilden. 
Dieses Verhalten tritt bei Anwendungen mit Katalysatoren verstärkt auf. Die Katalysatoren 
werden dadurch inaktiviert, dass sich der gebildete Ruß in den sehr engen Kanälen und Poren 
festsetzen kann [Kle-2005]. 
Schließlich darf das gesundheitsgefährdende Potenzial der Teere nicht vernachlässigt werden. 
Zwar liegt die Einstufung der meisten Teerinhaltsstoffe bei „gesundheitsschädlich“, doch 
können im Teer auch einzelne Substanzen der Kategorie „giftig“ enthalten sein. Bedeutsamer 
als die akute Toxizität ist die Einstufung des Teers als krebserzeugender Stoff. Dabei gehören 
die im Teer enthaltenen PAK zu den bedeutendsten Krebsverursachern, wobei das 
kanzerogene Potenzial der einzelnen Substanzen stark variiert [Ung-2002].  
Da nahezu alle Teerinhaltsstoffe nur eine geringe biologische Abbaubarkeit aufweisen, ist ihr 
Schädigungspotenzial für die Umwelt erheblich. Daher sollte eine Minimierung der 
Teermenge bereits im Vergasungsprozess und die Entteerung auf dem Wege der Zerstörung 
stattfinden, da durch eine Abscheidung Abfallstoffe entstehen, die nur mit hohem 
Kostenaufwand entsorgt werden können.  
Bei der Vergasung von Biomasse entsteht im Vergleich zu anderen kohlenstoffhaltigen 
Ausgangsstoffen relativ viel Teer. Dabei entstehen bei niedrigen Vergasertemperaturen 
größere Teermengen, außerdem spielt die Zusammensetzung der Biomasse eine wichtige 
Rolle [Dev-2003]. In Tabelle 3-6 sind die Teermengen, die in den verschiedenen Vergaserarten 
im Synthesegas enthalten sind, zusammengefasst. 
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Tabelle 3-6: Teergehalt im Rohgas je nach Vergasungsverfahren [Vog-2006]. 
Vergasungsverfahren Teergehalt / mg m-3N 
Gleichstromverfahren 100 - 2 000 
Gegenstromverfahren 10 000 - 100 000 
Stationäre Wirbelschicht 2 000 –50 000 
Zirkulierende Wirbelschicht 1 000 – 20 000 
 
Deshalb ist es von entscheidender Bedeutung, den Teergehalt im Rohsynthesegas bereits 
durch sog. Primärmaßnahmen während des Vergasungsprozesses zu reduzieren. Hierzu 
zählen sowohl konstruktive Maßnahmen wie die Art des Vergasungsreaktors und der Einsatz 
von Katalysatoren bereits im Vergaser als auch eine optimale Wahl der Prozessparameter bei 
der Reaktionsführung [Dev-2003]. 
Diese Maßnahmen reichen jedoch häufig nicht aus, um den Teergehalt auf die erforderlichen 
Werte zu reduzieren. Je nach Nutzung des Synthesegases sind die Anforderungen an die 
Reinheit sehr unterschiedlich. Während bei der Nutzung in der Gasturbine Teergehalte von 
bis zu 5 mg m-3(STP) tolerabel sind, liegt die Grenze bei der Methanolsynthese bei      
1 mg m-3(STP). Um diese Reinheiten zu erreichen, müssen weitere Gasreinigungsstufen 
nachgeschaltet werden. Die Teerentfernung kann dabei prinzipiell auf zwei verschiedenen 
Wegen erfolgen: 
• Häufig kommen aufwändige und teure physikalische Methoden wie Wäscher oder 
Elektrofilter zum Einsatz.  
• Eine weitere Möglichkeit ist die thermische oder katalytische Teerentfernung [Bol-2007].  
Im Folgenden wird auf die einzelnen Methoden und deren Eigenschaften im Bezug auf eine 
effiziente und energiesparende Teerentfernung eingegangen. Die physikalischen Methoden 
der Teerentfernung spiegeln den Stand der Technik auf diesem Gebiet wider. Sie werden für 
die Entfernung anderer Verunreinigungen in vielen Prozessen erfolgreich in industriellem 
Maßstab eingesetzt. Die thermischen und katalytischen Methoden hingegen geben den Stand 
der Forschung auf diesen Gebieten wider. Ihr Einsatz beschränkt sich auf Anlagen im Labor- 
und Technikumsmaßstab. 
3.4.1. Physikalische Methoden 
Die Gaswäsche ist die am häufigsten eingesetzte Methode zur Teerentfernung aus Rohgasen. 
Dafür muss der gasförmige Teer zur Koaleszenz gebracht werden. Das Gas wird mit Wasser 
gesättigt und gekühlt, die entstandenen Teertröpfchen durch Kollision mit Wasser vergrößert 
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und vom Gasstrom abgetrennt. Damit kann bei Teerwerten im Reingas von 
20 - 40 mg m-3(STP) kein guter Abscheidegrad erreicht werden [Vog-2006]. Nachteilig ist 
außerdem, dass das Rohsynthesegas für die Gaswäsche abgekühlt und entspannt werden 
muss. 
Hinsichtlich der Wäschertypen kommen neben Waschtürmen auch Rotationswäscher, 
Prallwäscher und Venturiwäscher zum Einsatz. Das am häufigsten eingesetzte Lösungsmittel 
ist Wasser, damit werden jedoch nur Restteergehalte von 20 - 40 mg m-3(STP) erreicht. Durch 
den Einsatz von Ölen als Lösungsmittel kann der Restteergehalt auf 10 mg m-3(STP) reduziert 
werden [Ull-2007c]. 
Ein bisher noch nicht großtechnisch eingesetztes Verfahren ist das sog. OLGA-Verfahren, bei 
dem ein organisches Lösungsmittel bei Temperaturen oberhalb des Taupunktes von Wasser 
(100 °C) eingesetzt wird [Bol-2007]. Mit diesem Verfahren lässt sich eine Kondensations-
temperatur der Teere im Reingas von –15 °C erreichen. Die Gaswäsche bringt jedoch große 
Mengen an Abwässern mit sich. Diese belasten die Umwelt und machen das Verfahren daher 
kostenintensiv. 
Alternativ zur Gaswäsche können Nasselektrofilter zur Teerentfernung eingesetzt werden. 
Sie bieten den Vorteil einer Kombination von Teer- und Partikelabscheidung, lassen sich 
jedoch - analog zur Gaswäsche - nur im kalten Gas einsetzen. Insbesondere mit 
Drahtröhrenelektrofiltern werden sehr hohe Reinheitsgrade von weniger als 10 mg m-3(STP) 
erreicht [Vog-2006]. Das Gas wird vor Eintritt in den Filter mit Wasser gesättigt und die so 
entstandenen Flüssigkeitströpfchen und Partikel werden im Elektrofilter abgeschieden. Zur 
Entfernung des kondensierten Teeres von den Elektroden wird meist Wasser eingesetzt, 
wobei die Menge je nach Teerart variiert.  
Eine weitere Möglichkeit der Teerentfernung aus dem abgekühlten Rohgas sind Filter, wobei 
sich die Abreinigung des Filtermediums durch die Kondensation der Teere zu klebrigen 
Partikeln jedoch häufig als schwierig erweist [Has-1999]. Noch kritischer stellt sich die 
Abreinigung eines Filterkuchens dar, der aus Partikeln und kondensierten Partikeln besteht. 
Durch Precoatisierung eines Gewebefilters konnte die Abreinigung trotz Teer-Staub-
Filterkuchens gezeigt werden [Vog-2006]. Schüttschichtfilter mit Sand, Sägemehl und ähnlichem 
werden aufgrund des aufwändigen Betriebs und der damit verbundenen hohen Kosten in 
Großanlagen nicht eingesetzt. 
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Aufgrund der schlechten Abscheideleistung von Partikeln unter 1 µm sind Zyklone nur 
bedingt zur Teerentfernung geeignet. Das Verkleben von kondensiertem Teer und Partikeln 
und daraus entstehende schwer entfernbare Beläge erschweren den Betrieb. 
In Tabelle 3-7 sind die physikalischen Teerentfernungsmethoden vergleichend hinsichtlich 
ihres jeweiligen Abscheidegrades, der Betriebstemperatur, der Robustheit und dem 
Entwicklungsstand der jeweiligen Technologie gegenüber gestellt. Die notwendige Kühlung 
und die Entspannung des zu reinigenden Gases sorgen bei den physikalischen Trennmethoden 
für eine schlechte Energieeffizienz des Gesamtprozesses. Aus energetischer Sicht sind 
alternative Maßnahmen im Vergleich zu den physikalischen Methoden vorteilhafter, da diese 
die Umsetzung einer störenden, abzuscheidenden Schadkomponente in eine energetisch 
nutzbare Wertkomponente darstellen.  
Tabelle 3-7: Vergleich der einzelnen physikalischen Verfahren zur Teerentfernung [Vog-2006]. 
Verfahren Abscheidegrad Betriebstemperatur / °C Entwicklungsstand Robustheit 
Waschturm Wasser - <100 ++ + 
Waschturm Öl + <100 + + 
Venturi-Wäscher + <100 ++ 0 
OLGA-Verfahren ++ 400/ - k.A. 
Nasser Elektrofilter + <50 ++ + 
Filterkerzen keramisch - <900 0 + 
Gewebefilter - <350 + + 
Schüttschichtfilter 
Aktivkohle/Sägemehl 
+ 
<200 
<60 
0 + 
Sandschüttschichtfilter + <900 0 + 
Zyklon -- <900 ++ ++ 
 
3.4.2. Thermisch induzierte Methoden 
Unter thermischen Methoden werden thermochemische Umsetzungen des Teeres durch 
thermische Reformierung, thermisches Cracken und partielle Oxidation in der homogenen 
Gasphase verstanden. Untersuchungen auf diesem Gebiet wurden u. a. durch die 
Notwendigkeit der Reinigung der Rohgase aus der Kohle- und Biomassevergasung sowie des 
Koksofens unternommen.  
Der Fokus der Arbeiten von JESS lag auf dem letztgenannten Gebiet. Er setzte sich mit dem 
Konzept einer Zwei-Produkte-Kokerei auseinander, das die Erzeugung von Synthesegas 
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durch thermisches Cracken oder durch partielle Oxidation des Koksofenrohgases 
vorsieht [Jes-1996a]. Der Einfluss der Parameter Temperatur und Verweilzeit auf die 
Umsatzgrade der wichtigsten im Koksofenrohgas enthaltenen Kohlenwasserstoffe wie 
Naphthalin, Toluol, Benzol, Ethen und Methan wurde von ihm untersucht. Mit ca. 
15 % (g g-1) stellt Naphthalin die Hauptkomponente des Rohteers und zugleich 1,8 % (L L-1) 
des trockenen Rohgases dar, was einem Kohlenstoffanteil von 29,1 % entspricht [Jes-1995]. 
Als wesentliche in Tabelle 3-8 zusammengefasste Vorgänge treten bei der thermischen 
Zersetzung von Kohlenwasserstoffen in einer wasserstoff- und wasserdampfhaltigen 
Atmosphäre neben den Zersetzungsreaktionen wie dem thermischen und Hydrocracking auch 
homogene Umwandlungsreaktionen wie die Dampfreformierung und die Wassergas-Shift-
Reaktion auf. 
Tabelle 3-8: Hauptreaktionen der thermischen Zersetzung der Kohlenwasserstoffe [Jes-1995]. 
Vorgang Reaktionstyp Bruttogleichung H0298/kJ mol-1 
           C10H8 +  7 H2   C6H6 + 4 CH4 -368 
Hydropyrolyse Hydrocracking/ Hydroreformierung 
          C10H8 + 16 H2  10 CH4 -900 
                       C10H8  10 C + 4 H2 -151 
Rußbildung Thermisches Cracken 
                         CH4  C + 2 H2 +75 
              CH4 + H2O  CO + 3 H2 +206 
Vergasung Dampfreformierung 
                  C + H2O  CO + H2 +131 
CO-
Konvertierung 
Wassergas-Shift- 
Reaktion                CO + H2O  CO2+ H2 -41 
 
Eine Beurteilung der Reaktivitäten anhand der relativen Lage der Umsatzkurven der 
untersuchten Modellsubstanzen in Abhängigkeit von der Temperatur und bei konstanter 
Verweilzeit ergibt folgende Reihenfolge: Methan < Benzol < Naphthalin < Ethen < Toluol. 
Diese so definierten Reaktivitäten der einzelnen Kohlenwasserstoffe (KW) erlauben jedoch 
keinen Rückschluss darauf, in welchem Umfang die gewünschten Produkte CO und H2 
entstehen. 
In Gegenwart von Wasserstoff und Wasserdampf werden aus Naphthalin im 
Temperaturbereich von 1000 – 1400 °C vor allem Rußvorläufer und Ruß (engl. soot) gebildet, 
wie in Abbildung 3-8 zu sehen ist. Benzol, Methan und C2-Kohlenwasserstoffe, hier als 
organische Spaltprodukte (engl. organic cracking compounds) bezeichnet, machen nur etwa 
25 % des umgesetzten Naphthalins aus. Mit zunehmender Temperatur wird Benzol durch 
hydrierende Spaltung weiter abgebaut. Erst bei Temperaturen über 1200 °C setzt eine 
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merkliche Vergasung des gebildeten Rußes und der Spaltprodukte mit Wasserdampf zu 
Kohlenmonoxid und Wasserstoff ein. Durch die CO-Konvertierung reagiert ein kleiner Teil 
des Kohlenmonoxids zu Kohlendioxid; bei 1300 °C sind dies ca. 10 %. 
 
Abbildung 3-8: Produktverteilung bei der thermischen Umsetzung von Naphthalin in Gegenwart von 
Wasserstoff und Wasserdampf [Jes-1996b]. 
Für die thermische Umsetzung von Naphthalin in wasserstoff- und wasserdampfhaltiger 
Atmosphäre ergab sich eine Aktivierungsenergie von 350 kJ mol-1. Wasserdampf hat mit 
einer Reaktionsordnung von nahe oder gleich null für alle Reaktionsparameter keinen 
Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit bei der Umsetzung von Kohlenwasserstoffen, 
während die negativen Reaktionsordnungen bezüglich des Wasserstoffs auf eine Hemmung 
des Wasserstoffumsatzes hindeuten. Dies ist vor allem auf eine Hemmung der unter 
Wasserabspaltung erfolgenden Rußbildung zurückzuführen. Ein einfaches, auf diesen 
Ergebnissen aufbauendes Reaktionsschema von JESS für die Umsetzung des 
Koksofenrohgases wird in Abbildung 3-9 vorgestellt. Sowohl für den Abbau der Teerfraktion 
(Naphthalin) als auch für den Abbau der Rohbenzolfraktion (Toluol, Xylol) kann das relativ 
reaktionsträge Benzol als Schlüsselkomponente betrachtet werden. 
Teer (Naphthalin)
BenzolToluolXylol
+ H2- C1/C2
+ Cn
- H2
+ H2
-C1/C2
Rußvorläufer
- H2
+ Cn
+ Cn+ Cn
+ H2
- H2
- H2
C1 / C2
Ruß
CO
- H2
- H2
+ H2O
+ H2O
+ H2O
- H2
CO2
 
Abbildung 3-9: Vereinfachtes Reaktionsschema der thermischen Umsetzung von Koksofenrohgas in 
Anwesenheit von Wasserstoff und Wasserdampf [Jes-1995]. 
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Von DIENER et al. wurden bei der Untersuchung von thermischen Abbaureaktionen der 
flüchtigen Schwelprodukte in Rohgasen der Kohle- und Biomassevergasung ähnliche 
Reaktivitäten der verschiedenen Teermodellsubstanzen beobachtet. Bei einem Gesamtdruck 
von 2 bzw. 30 bar, einer Gas-Verweilzeit von 2 bis 15 s und einem Anteil von jeweils 
25 % (L L-1) H2 und H2O erfolgte die thermische Zersetzung von Naphthalin und Benzol im 
Bereich von 750 - 1100 °C. Eine Erhöhung des Gesamtdrucks führte zu einer Verschiebung 
der Umsatzkurven zu niedrigeren Temperaturen hin und zu einer Abnahme der 
Reaktionsgeschwindigkeit bei Temperaturen unterhalb von 750 °C, während oberhalb von 
750 °C eine Zunahme der Reaktionsgeschwindigkeit erfolgte. Das Verhältnis der Ausbeuten 
an CO und CO2 verschob sich bei den Einsatzstoffen Benzol, Naphthalin und Phenol mit 
steigendem Gesamtdruck zugunsten des CO2 [Die-1990]. 
Da Naphthalin ein wichtiger Bestandteil des bei der Kohlevergasung entstehenden Teeres ist, 
beschäftigten sich GARCIA und HÜTTINGER mit der nichtkatalytischen Dampfvergasung bzw. 
-reformierung von Naphthalin. Ihre Untersuchungen fanden bei Temperaturen zwischen 800 
und 950 °C, Gasverweilzeiten von 6 - 60 s und einem Naphthalin zu Wasserdampf-Verhältnis 
von 1:120 statt [Gar-1990a]. Als gasförmiges Produkt entsteht bei der Umsetzung von Naphthalin 
u. a. Wasserstoff. Bei geringen Verweilzeiten bilden sich kohlenstoffhaltige 
Primärreaktionsprodukte, die bei höheren Temperaturen eine breitere Variation zu höher 
kondensierten Aromaten erfahren. Als Hauptprodukte entstehen bei 800 °C Methylnaphthalin 
und bei 950 °C Acenaphtylen oder Biphenyl. Im Reaktionsschema in Abbildung 3-10 wird 
ersichtlich, dass Pyrolysereaktionen, wie Polymerisations- und Kondensationsreaktionen, mit 
Vergasungsreaktionen konkurrieren. Die thermische Bildung des Naphthyl-Radikals ist der 
geschwindigkeitsbestimmende Schritt in der Pyrolyse und in der Dampfvergasung. Die 
Gasausbeuten sind allerdings im Gegensatz zu den Polymerisations- und 
Kondensationsprodukten (Teere und kohlenstoffhaltige Rückstände) relativ gering. Naphthol, 
das über die Reaktion dieses thermisch generiertem Naphthyl-Radikals und Wasser als 
Primärprodukt gebildet wird, reagiert entweder weiter zu Inden oder wird mit Wasserdampf 
zu CO2 und H2 vergast. 
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Biphenyl 
Acenaphthylen 
 
Abbildung 3-10: Reaktionsschema der Dampfvergasung von Naphthalin [Gar-1990a]. 
TARALAS et al. postulieren für die thermische Reformierung von Toluol ebenfalls einen freien 
Radikal-Mechanismus [Tar-2003]. Bei Temperaturen von 700 - 950 °C in N2 + H2O + O2- bzw. 
N2 + H2O + H2-Atmosphäre wurden Aktivierungsenergien von 356 ± 5 kJ mol-1 für die 
sauerstoffhaltige und 259 ± 10 kJ mol-1 für die wasserstoffhaltige Atmosphäre ermittelt. Die 
totale Zersetzung erfolgte erst bei Temperaturen über 850 °C. 
Eine weitere Methode zur thermischen Teerentfernung stellt die von BRANDT und HENRIKSEN 
neben dem thermischen Cracken angewandte partielle Oxidation dar. Im heißen Pyrolysegas 
aus einer bei 600 °C durchgeführten Strohpyrolyse wurde bei Temperaturen von 800, 900 und 
1000 °C hierfür die Sauerstoffmenge variiert. Das Verhältnis vom eingesetzten zum 
benötigten Sauerstoff für die Totaloxidation, die sog. Luftzahl λ reichte hierbei von 0 
(thermisches Cracken) bis 0,7 [Bra-1998].  
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Die Reduzierung der Teermenge um 98 – 99 % auf 0,5 g kg-1 Stroh wurde bei 900 °C und 
einer Luftzahl von 0,5 erzielt. Die Temperatur im Reaktor hat bei einer Luftzahl von mehr als 
0,2 im gemessenen Temperaturbereich keinen wesentlichen Einfluss auf die Minimierung der 
Teermenge. Auch die Menge an H2 und CO im Pyrolysegas wird durch die partielle 
Oxidation bei den genannten Bedingungen nicht gemindert, wohingegen bei höheren 
Volumenanteilen an O2 der Anteil an CH4 sinkt und der an CO2 steigt. 
Die deutlich höhere Senkung des Teergehaltes bei Sauerstoffzufuhr macht die partielle 
Oxidation gegenüber dem thermischen Cracken zur wesentlich vorteilhafteren Methode. 
VAN DER HOEVEN geht in seinen Arbeiten davon aus, dass der Teer bei Zugabe von Sauerstoff 
nicht oxidiert, sondern gecrackt wird, und dass anstelle des Sauerstoffs Reaktionsprodukte aus 
dem Rohgas für den Abbau der Teersubstanzen verantwortlich sind. Für die Ringspaltung ist 
demnach die Abspaltung eines Wasserstoff-Atoms durch freie Radikale notwendig. Anhand 
von Messergebnissen und einer Computersimulation der Konzentration an freien Radikalen 
konnte gezeigt werden, dass die Erhöhung des Wasserstoffgehalts im Rohgas 
ausschlaggebend für den Abbau der Teersubstanzen ist, während die Größe der 
Abbauprodukte hauptsächlich vom C/O-Verhältnis abhängt [Hoe-2006]. 
3.4.3. Katalytische Methoden 
Die hohen Temperaturen, die für die vollständige Zerstörung des Teeres im Rohgas durch 
thermisches Cracken notwendig sind, lassen einen wirtschaftlichen Betrieb der 
Vergasungsverfahren nicht zu [Kal-2001]. Hingegen kann durch den Einsatz katalytischer 
Methoden ein relativ hoher Reinheitsgrad des Gases bei niedrigeren Temperaturen und einer 
gleichzeitigen Erhöhung des Heizwertes erreicht werden. Neben der Möglichkeit, den 
Katalysator direkt im Vergasungsreaktor einzusetzen, kann auch ein externer Reaktor 
nachgeschaltet werden.  
Der direkt eingesetzte Katalysator muss hierbei genau auf das System und das 
Vergasungsverfahren abgestimmt sein. Bei einem Einsatz im Wirbelschichtvergasungsreaktor 
kann es durch Abrieb zu hohen Katalysatorverlusten kommen, während bei 
Festbettvergasungsreaktoren aufgrund der geringen Verweilzeit der Umsatz meist nicht 
vollständig erfolgen kann. Eine bessere Temperatureinstellung und Kontrolle des Abriebs 
wird bei einem extern angeordneten Katalysator erreicht. Der Preis dafür ist allerdings ein 
deutlich höherer apparatetechnischer Aufwand [Vog-2006]. 
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An einen Katalysator für die Aufbereitung von Rohsynthesegas können die im Folgenden 
zusammengefassten Anforderungen gestellt werden [Sut-2001]: 
• Effektivität bei der Teerbeseitigung 
• Selektivität gegenüber den Teersubstanzen  
• Beständigkeit gegen Desaktivierung in Folge von Verkokung, Sintern, Vergiftung 
und Austrag über die Gasphase 
• einfache Regenerierbarkeit 
• mechanische Belastungsfähigkeit 
• geringer Preis 
• Umweltverträglichkeit. 
Eine Einteilung der auf ihre Eignung hin untersuchten bzw. zur Teerentfernung entwickelten 
Katalysatoren anhand der Herstellungsmethode wird von ABU EL-RUB et al. vorgenommen. 
Dabei lassen sich zunächst, wie in Abbildung 3-11 dargestellt, Katalysatoren mineralischer 
Herkunft von synthetisch hergestellten Katalysatoren unterscheiden [Abu-2004]. 
Katalysatoren
Synthetische 
Katalysatoren
Mineralien
Kalzinierte Gesteine
Olivin
Tonmineralien
Eisenoxide
Ruß
FCC-Katalysatoren
Alkalimetallcarbonate
Aktiviertes Aluminiumoxid
Kalzit
Magnesit
Nickelhaltig
Pt-, Zr-, Ru-, Fe-haltig
Übergangsmetallhaltig
Kalzinierter Dolomit
 
Abbildung 3-11: Klassifizierung und Arten der für die Teerbeseitigung verwendeten Katalysatoren [Abu-2004]. 
Auf die meisten dieser Katalysatoren wird je nach ihrer Anwendung als Katalysatoren für das 
katalytische Cracken, die Dampfreformierung und Reformierung mit CO2, die Hydrierung 
oder die partielle Oxidation von Teeren im Rohsynthesegas im Folgenden eingegangen. Es 
wird neben verschiedenen Untersuchungen zur Teerentfernung aus Synthesegasen an Real- 
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oder Modellgasen auch die Zersetzung von Teersubstanzen unter anderer Zielsetzung wie 
z. B. der Vergasung von Holz oder der Herstellung von Treibstoffzusätzen betrachtet. 
Katalytisches Cracken 
Das katalytische Cracken ist ein Prozess, der größere, komplexere und schwerere 
Kohlenwasserstoffe in kleinere, einfachere und leichtere durch Wärmezufuhr in 
Anwesenheit eines Katalysators überführt [Abu-2004].  
Nach reduzierender Vorbehandlung wurde Hematit (Fe2O3) von NORDGREEN et al. als 
Cracking-Katalysator bei der Holzvergasung im Laborreaktor bei Temperaturen von 
700 - 900 °C eingesetzt. Bei einer Vergasung in atmosphärischer Wirbelschicht mit einer 
Luftzahl von 0,17 – 0,20 wurde durch das nachgeschaltete Katalysatorbett eine Reduktion 
des Teergehaltes erreicht. Ausschlaggebend für eine optimale Aktivität des Katalysators 
war hierbei ein Betriebszustand, in dem der Katalysator weder oxidiert noch 
verkokt [Nor-2006]. 
Zeolithe, die aufgrund ihrer Brönsted-sauren Zentren als Katalysatoren beim Fluid-
Catalytic Cracking (FCC) eingesetzt werden, kommen prinzipiell auch für das Cracken 
von Teeren im Rohsynthesegas in Frage. Diese Katalysatoren verringern jedoch schnell 
ihre spezifische Oberfläche infolge von Verkoken und die Mikroporen der Zeolithe 
verkleben. Eine Desaktivierung tritt ebenfalls durch den mit den sauren Zentren 
reagierenden Wasserdampf, basische Stickstoffkomponenten und Alkalimetalle auf. 
Vorteilhaft ist das Wissen über diese Katalysatoren, das bereits auf dem Gebiet des FCC 
erworben wurde. Da ihre Aktivität jedoch schlechter ist als die von Dolomitgestein, sind 
sie nur bedingt für die Rohsynthesegasreinigung geeignet [Abu-2004]. 
DOU et al. untersuchten ebenfalls Zeolithe und darüber hinaus auch Nickelkatalysatoren 
auf ihre Eignung zur Teerentfernung neben der gleichzeitigen Entfernung von 
Ammoniak, COS und CS2 und HCl im Bereich von 300 - 550 °C. Sie erzielten bei 
gleichzeitiger Zugabe von Wasserstoff anhand der Modellkomponente 
1-Methylnaphthalin bei 550 °C den vollständigen Umsatz von 1000 ppm Teersubstanz. 
Da allerdings mit 1-Methylnaphthalin ein einfach substituiertes Molekül als 
Modellsubstanz eingesetzt wurde, lässt sich daraus nicht auf die schwerer zu spaltenden 
unsubstituierten Moleküle schließen [Dou-2002], [Dou-2003]. 
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Reformierung 
Die Nutzung eines Reformierungs-Katalysators kann die Gesamteffizienz des 
Biomassevergasungsprozesses. Im Vergleich zu nicht katalytischen Techniken um 10 % 
erhöhen. Diese Steigerung der Effizienz ist vor allem bei Luftvergasungssystemen auf 
den geringeren Verbrauch von O2, die bessere Wärmerückführung und den höheren 
Kohlenstoffumsatz zurückzuführen [Sut-2001]. Für die Dampfreformierung von Teeren im 
aus Biomasse erzeugten Rohsynthesegas haben sich hauptsächlich die im Folgenden 
beschriebenen Katalysatortypen als geeignet erwiesen. 
Zu den Katalysatoren auf Basis von Gesteinen zählen neben Olivin, einem Mineral aus 
der Gruppe der Inselsilikate, das am meisten untersuchte Material kalzinierter Dolomit 
mit der allgemeinen Formel MgCO3 · CaCO3 sowie Magnesit und Kalzit (Kalkstein). Da 
diese Gesteine direkt, d. h. ohne chemische Vorbehandlung eingesetzt werden können, 
sind sie im Vergleich zu synthetischen Katalysatoren relativ preiswerte Materialien. 
Mittels einer durch thermische Vorbehandlung hervorgerufenen Kalzinierung werden 
diese Materialien für die Teerentfernung aktiviert. Dabei entstehen durch den Austritt des 
gebundenen Kohlendioxids die Erdalkalimetalloxide CaO und MgO. Nach einer von 
SIMELL vorgenommenen Einteilung lassen sich die kalzinierten Gesteine anhand des im 
Gestein enthaltenen CaO/MgO-Verhältnisses laut Tabelle 3-9 folgendermaßen 
unterscheiden: 
Tabelle 3-9: Einteilung kalzinierter Gesteine nach Simell [Sim-1992]. 
Typ CaO/MgO- Verhältnis 
Kalzit (Kalkstein)  > 50 
Dolomitischer Kalzit 4 - 50 
Kalzitischer Dolomit 1,5 - 4 
Dolomit 1,5 
 
Die Aktivität dieser Materialien nimmt mit steigendem CaO/MgO-Verhältnis zu. Ein 
kleinerer Partikeldurchmesser verbessert ebenfalls den Teerabbau [Del-1997]. Auch der 
Gehalt an bei Fischer-Tropsch- und Wassergas-Shift-Reaktionen katalytisch wirkendem 
Eisen führt zu einer Erhöhung der Aktivität hinsichtlich der Teerreformierung. Bei einer 
Temperatur von 900 °C konnte mit diesen Materialien ein nahezu vollständiger 
Teerabbau erreicht werden [Sim-1992]. Weitere die Aktivität verbessernde Faktoren sind ein 
großes Porenvolumen bzw. eine große spezifische Oberfläche der Materialien. Die leichte 
Verfügbarkeit dieses Material ist einerseits ein Vorteil, andererseits wirken sich geringe 
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Abweichungen in der Porengrößenverteilung und der Zusammensetzung hinsichtlich der 
enthaltenen Spurenmineralien aufgrund des Herkunftsortes bereits deutlich auf die 
katalytische Aktivität aus [Myr-2002], [Ori-1997].  
Anhand der Modellkomponente Naphthalin wurde die katalytische Aktivität von reinem 
Calziumoxid ausgehend von einem als Sorptionsmittel hergestellten Hydroxid im 
Temperaturbereich von 650 – 800 °C bei einer Verweilzeit von 1 – 8 s untersucht. Dabei 
stellte sich heraus, dass Kohlendioxid die Reformierungsreaktion inhibiert, indem es mit 
dem Katalysator zu inaktivem Calziumcarbonat reagiert [Gar-1990b]. 
Dolomit wurde sowohl als primärer, also im Vergaser direkt 
angeordneter [Del-1997], [Per-1997], als auch als sekundärer, also in einer nachgeschalteten 
Apparatur befindlicher Katalysator eingesetzt [Gil-1999]. Dabei stellte sich heraus, dass er 
aufgrund des starken Abriebs bzw. Verlustes der mechanischen Festigkeit und der 
Desaktivierung durch Verkokung zur Nutzung als primärer Katalysator nur bedingt 
geeignet ist. Die höchste Aktivität zeigte sich im kalzinierten Zustand im 
nachgeschalteten Wirbelschichtreaktor bei Temperaturen über 800 °C [Sut-2001]. Prinzipiell 
ist Dolomit als dem z. B. auf Nickel basierenden Reformierungs-Katalysator direkt 
vorgeschaltetes Schutzbett zur Beseitigung der schweren Kohlenwasserstoffe am besten 
geeignet [Fur-2005]. Es lassen sich so die Teergehalte vor dem Katalysatorbett-Einlass auf 
unter 1 - 2 g m-3 reduzieren. 
DEVI et al. berichteten von kalziniertem Olivin, einem nicht porösen und abriebfesten 
Silikat, als Primärkatalysator-tauglichem Mineral. Umsätze von über 80 % Naphthalin 
wurden bei einer Temperatur von 900 °C und einer Kalzinierdauer von mind. 10 Std. 
unter Luft erreicht [Dev-2005]. Im Vergleich zum Dolomit wurde eine 4 – 6 fach geringere 
durch Abrieb bedingte Partikelbildung bei einer 1,4 fach geringeren Aktivität festgestellt.  
Kommerziell erhältliche Ni-Katalysatoren zeichnen sich durch hohe und stabile 
Aktivitäten aus, die das bis zu 8 – 10 fache des Dolomits bei kurzen Standzeiten betragen 
können. Vorteilhaft ist darüber hinaus die Erhöhung der Ausbeuten an CO und H2 bei 
vollständigem Umsatz des Teers bei ca. 900 °C [Abu-2004]. Anhand der Modellsubstanzen 
Benzol, Dichlorbenzol und Naphthalin wurden verschiedene kommerzielle Katalysatoren 
verglichen. Neben der Temperatur spielt auch das Verhältnis von Wasserdampf zu 
Teermenge eine wichtige Rolle [Ban-1997]. 
Nickelkatalysatoren sind sehr empfindlich gegenüber Schwefel. So kann der in der 
Biomasse enthaltene Schwefel, der nach der Vergasung hauptsächlich in Form von H2S 
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und COS im Rohgas vorliegt, zu einer Vergiftung des Katalysators führen. Die 
Untersuchungen von BAJOHR berücksichtigen daher auch den Einfluss von bis zu 
120 ppm Schwefel im zu reinigenden Modellgas. Am untersuchten Katalysator führt dies 
zu einer Verschiebung der Umsätze zu deutlich höheren Temperaturen. Totalumsätze mit 
Schwefelwasserstoff im Rohgas werden erst bei 930 °C (Naphthalin) bzw. 980 °C 
(Benzol) erreicht [Baj-2001]. Eine Untersuchung verschiedener Kohlenwasserstoffe 
hinsichtlich ihrer Eignung als Modellsubstanzen für die Teerreformierung wurde von 
COLL et al. durchgeführt. Mit zunehmender Anzahl der aromatischen Ringe wurde eine 
stärkere Neigung zur Verkokung der Katalysatoren beobachtet. Naphthalin wird mittels 
Wasserdampfreformierung am schwersten abgebaut und ist deshalb als 
Teermodellkomponente gut geeignet. Es ergab sich folgende Reihenfolge hinsichtlich der 
Reaktivität der Modellkomponenten [Col-2001]: 
Benzol > Toluol >> Anthracen >> Pyren > Naphthalin. 
Nickelkatalysatoren wurden bereits 1987 von BAKER et al. auf ihre Eignung zur 
Teerreduktion bei der Biomassevergasung untersucht. Dabei hat sich gezeigt, dass die 
Deaktivierung durch Verkokung maßgeblich durch die Position des Katalysators und das 
eingesetzte Vergasungsverfahren beeinflusst werden kann. Die besten Ergebnisse lassen 
sich in einer nachgeschalteten Wirbelschicht erzielen [Bak-1987].  
Diese Aktivität der Nickelkatalysatoren ist sensitiv mit der Beladung und der Dispersion 
der Nickel-Teilchen auf der Oberfläche verknüpft. Daher führen sowohl Sinterung als 
auch Verkokungsvorgänge schnell zur Desaktivierung des Katalysators bei langen 
Standzeiten und Massendurchsätzen des Teeres von über 2 g m-3 [Azn-1993]. Abhilfe kann 
hierbei ein Schutzbett aus kalziniertem Dolomit schaffen [Azn-1998].  
Bei Untersuchungen an acht verschiedenen kommerziell erhältlichen Reformierungs-
katalysatoren wurde hinsichtlich der Reformierung von Teer festgestellt, dass die 
Katalysatoren für die Reformierung von Naphtha besser geeignet waren als diejenigen für 
Methan oder leichte Kohlenwasserstoffe. Es werden Aktivierungsenergien von 
58 kJ mol-1 und Temperaturen von 780 – 830 °C für den Teerumsatz angegeben. 
Allerdings wurde neben Wasserdampf auch Sauerstoff zugegeben [Azn-1998]. Insgesamt ist 
ein vollständiger Umsatz des Teeres bei der Anwendung von auf Nickel basierenden 
Systemen zu beobachten. Eine Reduzierung des Restgehaltes auf 2 - 10 mg m-3 ist 
möglich. Durch Reaktion mit Wasserdampf können zwar die erforderlichen 
Reinheitsgrade des Gases erreicht werden, allerdings erst bei einer Temperatur von ca. 
900 °C. 
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Anhand der auf Nickel basierenden Reformierungskatalysatoren wurde von der Gruppe 
um BARON das Konzept der integrierten Heißgasreinigung mit einem katalytisch aktiven 
keramischen Kerzenfilter entwickelt. Neben Untersuchungen anhand der 
Modellkomponente Naphthalin [Zha-2000] wurde Benzol in einem simulierten Synthesegas 
in Anwesenheit von 100 ppm Schwefelwasserstoff bei 900 °C zu 67 % 
umgesetzt [Dra-2001]. Modifizierungen am Filterträger und Katalysatormaterial führten zu 
einem nahezu vollständigen Abbau von Naphthalin bei 900 °C [Ma-2005]. Im 
Langzeitversuch wurde bei einem Magnesiumoxidträger mit 6 % Nickeloxidbeladung 
auch nach über 100 h ein vollständiger Abbau von Naphthalin bei einer 
Eingangskonzentration von 5 g m-3(STP) Naphthalin erreicht [Nac-2007]. Sämtliche 
Untersuchungen wurden jedoch in staubfreien Modellgasen durchgeführt, so dass über 
den möglichen Einfluss von Staubpartikeln auf die katalytische Aktivität keine Aussage 
getroffen werden kann. 
Für die Reformierung von Teerkomponenten wurden verschiedene weitere 
Katalysatorsysteme untersucht. Neben Alumina-Silica Katalysatoren und reinem 
Alumina, das ebenfalls katalytische Aktivität für die Reformierung von Teersubstanzen 
besitzt [Sim-1990], wurden verschiedene Edelmetall- und Übergangsmetalloxide eingesetzt. 
So lässt sich mit verschiedenen M-CeO2-SiO2-Systemen (M = Rh, Pt, Pd, Ru, Ni) bei 
Temperaturen von 550 - 650 °C eine Teerreformierung durchführen. Mit Rh als 
Edelmetallkomponente lassen sich bei diesem Katalysatortyp nahezu vollständige 
Umsätze von aus der Vergasung von Zedernholz entstehenden Teeren beobachten 
[Tom-2003]
. Der Einsatz von Co/MgO-Trägerkatalysatoren sekundär im Festbett ergab, dass 
ein bei 600 °C vorkalzinierter und mit 12 % (g g-1) beladener Co-Katalysator die beste 
Performance mit einem Kohlenstoff- zu Gas-Umsatz von 23 % bei einer 
Reaktortemperatur von 900 °C zeigt [Fur-2005]. Desaktivierung entstand in Folge von 
Ablagerungen von Polymerisationsprodukten sowie der Oxidation des Katalysators durch 
Wasserdampf. 
Hydrierung  
Grundsätzlich ist auch eine katalytische hydrierende Behandlung der im Rohsynthesegas 
vorliegenden Teersubstanzen denkbar. Eine katalytische Hydrierung der 
Teermodellkomponente Naphthalin wurde von SAPRE und GATES am CoO-MoO3-
Katalysator in einem Autoklaven durchgeführt. Bei 75 bar und 325 °C wurden neben 
Tetralin, dessen Hydrierung eine Gleichgewichtsreaktion darstellt, auch trans- und cis-
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Decalin als Reaktionsprodukte identifiziert. Die Reaktionszeiten lagen im Bereich von bis 
zu neun Stunden [Sap-1981].  
Die Hydrierung von Toluol und Benzol anhand von geträgerten Platin- und Palladium-
Katalysatoren war Gegenstand der Untersuchungen von OROZCO und WEBB. Sie erhielten 
im Temperaturbereich von 105 – 335 °C die jeweiligen Hydrierprodukte der beiden 
Edukte [Oro-1983]. Unter dem Aspekt der Herstellung von Treibstoffzusätzen aus 
Schwerteerfraktionen mittels Hydrierung (Hydrotreating) wurden auf verschiedenen 
Mischoxiden geträgerte Ruthenium-Katalysatoren anhand von Naphthalin und Anthracen 
von KOTANIGAWA et al. untersucht. Neben Tetralin wurde Decalin als Produkt aus der 
temperaturprogrammierten Naphthalinhydrierung in reinem Wasserstoff bei 100 bar (bei 
Raumtemperatur) und einer Heizrate von 2,5 K min-1 bis auf 430 °C gewonnen [Kot-1997]. 
Bei allen drei in unterschiedlichen Temperaturbereichen und an unterschiedlichen 
Katalysatorsystemen durchgeführten Reaktionen wurden keine Abbauprodukte durch 
Hydrogenolyse beobachtet. 
Eine weitergehende Hydrierung des Naphthalins wurde von HEINRICH an Ni/Mo/Al2O3- 
Katalysatoren beschrieben. Naphthalin kann schrittweise über Folge- und 
Parallelreaktionen durch Hydrierungs-, Isomerisierungs- und Spaltungsreaktionen zu 
niedermolekularen Kohlenwasserstoffen umgesetzt werden. So werden bei einem 
Wasserstoffpartialdruck von 50 bar, einem Naphthalin-Partialdruck von 0,5 bar, einer 
Temperatur von 529 °C und 0,6 h Verweilzeit bei einem Umsatz von 17 % zunächst 
Tetralin, die vier strukturisomeren Methylindane, Indan sowie in geringen Mengen 
Benzol und Toluol nachgewiesen. Eine Erhöhung der Temperatur auf 649 °C führt zu 
einer Steigerung des Umsatzes auf 45 % sowie zu einer geringeren Ausbeute an 
Methylindan und Tetralin bei gleichzeitiger Erhöhung der Ausbeute von Methan, Ethan 
und Propan [Hei-1986]. 
Die hier beschriebenen Untersuchungen liegen zwar im gewünschten Temperaturbereich, 
doch findet eine ausreichende Zersetzung des Naphthalins selbst bei den z. T. sehr langen 
Verweilzeiten und in reinem Wasserstoff bei hohen Drücken nicht statt. Eine katalytische 
Hydrierung scheint daher nicht der geeignete Weg zu sein, um Teerverbindungen im 
Rohsynthesegas abzubauen. 
Partielle Oxidation 
Die Methode der partiellen Oxidation zeichnet sich gegenüber der endothermen 
Dampfreformierung aufgrund ihres exothermen Verlaufs durch eine höhere 
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Energieeffizienz aus. Diese zukunftsweisende Methode der Entfernung von Teer aus 
Synthesegas könnte das Potenzial für eine Umwandlung von Teer in gasförmige Produkte 
bei tiefen Temperaturen unter 600 °C besitzen [Miy-2005]. Es liegen bisher jedoch kaum 
Untersuchungen einer oxidativen Teerentfernung aus biogenem Synbthesegas vor.  
Mit der Zielsetzung einer Abgasreinigung bei der Holzverbrennung wurden von der 
Gruppe um JÄRÅS Messungen der katalytischen Aktivität von Trägerkatalysatoren mit 
Platin oder Palladium bzw. einem CuOx/MnOx-Mischoxid als aktivem Material auf 
-Al2O3 durchgeführt. Es wurde die partielle Oxidation von CH4, CO und Naphthalin in 
Gegenwart von H2O und CO2 in Modell- und in Realgas untersucht [Car-1996]. Dabei wurde 
ein besseres Aktivitäts- und Desaktivierungsverhalten auf der Seite der Edelmetalle 
festgestellt. Bei einer Einlass-Temperatur von 475 °C ist bereits ein Umsatz von 95 % 
Naphthalin über den untersuchten Katalysatoren zu beobachten. Der verwendete Platin-
Katalysator oxidierte alle KW außer Methan mit einem Umsatz von 85 - 95 % bei 
Temperaturen ab 400 °C. Methan wurde erst bei deutlich höheren Temperaturen oxidiert. 
Kombinationen von Platin oder Palladium mit Mangan- oder Kupferoxid wurden anhand 
temperaturprogrammierter Methoden untersucht. Bereits die Zugabe von geringen 
Mengen an Platin führt zu einer deutlichen Erhöhung der Aktivität der Katalysatoren 
hinsichtlich der CO- und Naphthalinoxidation [Car-1997]. Wie aus Abbildung 3-12 
ersichtlich wird, liegen die erforderlichen Temperaturen für einen 50 %igen Umsatz von 
CO und Naphthalin für alle untersuchten Systeme zwischen 230 und 400 °C. Daher 
besteht kein Selektivitätsunterschied für CO und Naphthalin, so dass diese Katalysatoren 
für die Synthesegasaufbereitung nicht geeignet sind. 
 
Abbildung 3-12: Temperaturen für 50 % Umsatz von CO, Naphthalin und Methan mit geträgerten 
Katalysatoren: MnOx: 10 % (mol mol-1), CuOx: 10 % (mol mol-1), Pt: 
(0,1 % (mol mol-1), Pd: 0,1 % (mol mol-1), und gemischten Katalysatoren: 
10 - 0,1 % (mol mol-1) [Fer-1999]. 
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GARCÍA et al. verglichen verschiedene Metalloxide (CoOx, MnOx, CuO, ZnO, Fe2O3, 
CeO2, TiO2, Al2O3, CuZnO) hinsichtlich ihrer Aktivität für die Totaloxidation von 
Naphthalin in einem Mikroreaktor. Bereits bei 175 °C wird mit Cerdioxid ein 
vollständiger Umsatz zu CO2 erreicht [Gar-2006]. Da jedoch auch hier wieder die Reinigung 
von Verbrennungsabgasen Ziel der Untersuchungen war, gibt es keine Aussagen 
hinsichtlich der Aktivität zur Oxidation von CO oder H2. 
MIYAZAWA et al. verglichen die Eigenschaften eines rhodiumhaltigen Katalysators 
(Rh/CeO2/SiO2) mit anderen Katalysatoren für die Teerbeseitigung durch partielle 
Oxidation von Teer bei Einsatz des Katalysators direkt in einem Laborvergaser. Dabei 
stellte sich heraus, dass der besagte Katalysator zusammen mit einem 
Dampfreformierungs-Nickel-Katalysator am geeignetsten ist. Rh/CeO2/SiO2 ist außerdem 
gegen Schwefel beständig [Tom-2005]. Darüber hinaus zeichnet sich dieser Katalysator durch 
eine höhere Stabilität und eine stärkere Reduzierbarkeit gegenüber dem Nickelkatalysator 
aus. Hierbei ist die höhere Stabilität auf die höhere Verbrennungsaktivität gegenüber 
Koks zurückzuführen, der durch Beladung des Ni-Katalysators für dessen Desaktivierung 
sorgt. Die auf die Ausbeute bezogene Verteilung der kohlenstoffhaltigen Produkte, sowie 
die Wasserstoffbildungsrate für die partielle Oxidation von Teer über den untersuchten 
Katalysatoren bei 550 °C wird in Abbildung 3-13 dargestellt. 
 
Abbildung 3-13: Verteilung der C-haltigen Produkte in der katalytischen partiellen Oxidation von Holz. 
Reaktionsbedingungen: Holz 150 mg min-1 (H2O: 9,6 %; C: 5880 mol min-1; H: 
8140 mol min-1; O: 3390 mol min-1); O2 37 ml min-1; N2 150 ml min-1; Katalysator 
3 g; T = 823 K [Miy-2005]. 
Das Maß der Desaktivierung wurde für Ni-Katalysatoren durch den Gebrauch von CeO2 
als Trägermaterial verringert [Miy-2006]. Zu dieser Erkenntnis kamen MIYAZAWA et al. 
durch Untersuchungen von Nickel mit verschiedenen Trägermaterialien bei der partiellen 
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Oxidation und Dampfreformierung von Teer. Da die Katalysatoren nur zur direkten 
katalytischen Synthesegaserzeugung eingesetzt werden, ist nicht bekannt, wie diese 
Systeme bei der Rohsynthesegasreinigung wirken. Es werden bei der Gasbildung auch 
erhebliche Mengen an Koks gebildet. 
KLEMM et al. testeten verschiedene metallgeträgerte Katalysatoren für die Reinigung 
eines Produktgases aus einem Versuchsvergaser mit einem mittleren Schwerteergehalt 
von 4,8 g m-3 durch partielle Oxidation mit Luft. Dabei erwies sich Palladium bei 
T > 700 °C und einer Luftzugabe von 0,07 m³(Luft)/m³(Rohgas) mit einer Abbaurate des 
Teeres von 98 % als besonders wirksam [Kle-2004]. Für polycyclische aromatische KW 
wurden Abbauraten im Bereich von 98 % erreicht. 
Abschließend ist auf die Arbeiten von JUUTILAINEN et al. einzugehen, die sich mit Zr-
haltigen Katalysatoren und deren Vergleich mit Ni und Dolomit auseinandergesetzt 
haben. Bei Temperaturen von 550 - 700 °C wurden hohe Umsätze von Toluol als 
Teermodellsubstanz durch partielle Oxidation erzielt, was gegenüber Ni und Dolomit 
einen tieferen Temperaturbereich darstellt [Juu-2006]. Bei Temperaturen über 600 °C fällt 
der Umsatz an Toluol, während die Umsätze von H2 und CO steigen. Insgesamt entstehen 
als Hauptprodukte H2O und CO2. Der Zusatz von Aluminium erhöht die Selektivität der 
Oxidation und sorgt für eine höhere Resistenz gegen die H2S-Vergiftung. Da Toluol ein 
einfach substituiertes Ringsystem besitzt, kann aus diesem Ergebnis jedoch noch nicht 
abgeleitet werden, ob Zirkonia auch bei unsubstituierten oder Mehrringkomponenten im 
gleichen Temperaturbereich wirksam ist. 
Zusammenfassend kann festgestellt werden, dass die katalytische Oxidation der 
Teersubstanzen die erfolgversprechendste Strategie zum selektiven Teerabbau im 
Rohsynthesegas zu sein scheint, da nur mit ihr der geforderte Temperaturbereich erreicht 
werden kann.  
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4. Mischoxide als heterogene Oxidationskatalysatoren 
Im vorherigen Abschnitt wurde die katalytische Oxidation als eine erfolgversprechende 
Strategie zur Entfernung von Teer aus heißem Rohsynthesegas identifiziert. Eine Gruppe der 
heterogenen Oxidationskatalysatoren stellen die Mischoxide dar. Im Zentrum dieses Kapitels 
steht daher eine intensive Auseinandersetzung mit diesen Katalysatorsystemen. Hierbei wird 
auf die katalytische Wirkungsweise bezüglich der selektiven Oxidation und im speziellen auf 
die molybdänbasierten Mischoxide eingegangen. 
Aufgrund ihres oxidischen Charakters eignen sich diese Katalysatoren besonders für die 
Reaktionsklasse der Oxidation. Die Oxide der Übergangsmetalle besitzen ein hohes 
katalytisches Potenzial bezüglich der selektiven Oxidation. Viele großtechnisch eingesetzte 
Katalysatoren zur Herstellung von Grund- und Zwischenprodukten basieren auf den Oxiden 
von Molybdän bzw. Vanadium.  
Die katalytisch aktiven Mischoxide lassen sich in folgende drei Gruppen einteilen: 
• Mischoxide auf Basis von Molybdän, die Bismuth oder Vanadium- bzw. Wolfram- 
als zweite aktive Hauptkomponente enthalten. Sie werden beispielsweise für die 
Propenoxidation zu Acrolein oder Acrylnitril sowie die oxidative Dehydrierung von 
Buten zu Butadien eingesetzt. 
• Katalysatoren mit der Hauptkomponente Vanadium, die außerdem Phosphat-, 
Sulfat-, TiO2- oder MoO3-Anteile enthalten. Sie finden hauptsächlich in der Oxidation 
von Aromaten und Butan bzw. Buten zu sauren Anhydriden (Benzol oder 
Butan/Buten zu Maleinsäureanhydrid, Naphthalin oder o-Xylol zu Phthalsäure-
anhydrid) Verwendung [Ull-2007d]. 
• Mischoxide, deren Hauptkomponente Kupfer mit Zusätzen wie ZnO, Al2O3, Cr2O3 
und weiteren Promotoren ist, und die unter anderem für die Methanolherstellung nach 
dem Mitteldruckverfahren entwickelt wurden [Wie-1998]. 
• Als Trägermaterialien in der Autoabgaskatalyse eingesetzte Mischoxide aus Ceroxid 
und Alumiumoxid für feine bimetallische Platin-Rhodium-Partikel, die wiederum auf 
Monolithen aus Cordierrit (Mg2Si5Al4O18) aufgebraucht werden [Tho-1996].  
Während MoO3 und V2O5 zu den katalytisch aktiven Oxiden zählen, besitzen andere Oxide 
wie Bi2O3, SbO3, SnO2 und TiO2 autonom eingesetzt keine katalytische Aktivität. Werden sie 
jedoch in Kombination mit MoO3 oder V2O5 verwendet, so verstärken sie die katalytische 
Aktivität und die Selektivität dieser Oxide deutlich [Ull-2007d]. 
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4.1. Katalytische Wirkung der Mischoxide 
Mischoxide sind häufig nur in ihren höheren Oxidationszuständen katalytisch aktiv und 
selektiv [Ull-2007d]. Im Gegensatz zu Edelmetallkatalysatoren müssen sie in einer oxidierenden 
Atmosphäre eingesetzt werden. GRASSELLI fasst die Wirkungsweise der Mischoxide in den 
„sieben Säulen“ der selektiven heterogenen oxidativen Katalyse zusammen [Gra-2002]: 
• Redoxeigenschaften 
• Metall-Sauerstoff Bindungsstärke 
• Gittersauerstoff 
• Struktur 
• Multifunktionalität der aktiven Zentren 
• Site Isolation 
• Phase Cooperation. 
Allgemein wird angenommen, dass der bei der selektiven Oxidation verbrauchte Sauerstoff 
aus dem Gitter stammt und dass die dort vorliegenden Metallionen abwechselnd oxidiert und 
reduziert werden. Dieser Redox-Mechanismus wurde Anfang der fünfziger Jahre des letzten 
Jahrhunderts von MARS und VAN KREVELEN aufgestellt [Mar-1954]. Bisher ist nicht bekannt, auf 
welche Weise der atmosphärische molekulare Sauerstoff genau aktiviert und in das Gitter 
eingefügt wird [Ull-2007d]. 
Beim Einsatz von Mischoxiden auf Basis von Molybdän, ist - im Gegensatz zu denen auf 
Basis von Vanadium – die Reoxidation des Katalysators der die Aktivität des Katalysators 
bestimmende Schritt. Dadurch ergibt sich ein Zwiespalt hinsichtlich der optimalen 
Temperatur für eine selektive Oxidation an diesem Katalysatorsystem. Einerseits müssen die 
für die Aktivierung des Kohlenwasserstoffs benötigten Temperaturen erreicht werden. 
Andererseits wird zwar durch eine Erhöhung der Temperatur die Reoxidation begünstigt, 
gleichzeitig wird auch die Selektivität des Katalysators verringert. 
Daher stellt sich die Frage nach der Art der Bindung und der optimalen Stärke der Metall-
Sauerstoffbindung. Bei einer zu hohen Bindungsstärke wird der Katalysator unreaktiv, bei 
zu schwacher Bindung des Sauerstoffs wird jedoch unselektiv oxidiert. Daher eignen sich 
besonders Metalloxide für die selektive katalytische Oxidation, die kovalente Bindungen und 
amphotere Eigenschaften besitzen wie die Oxide von Molybdän, Antimon und Vanadium. 
Neben der Stärke der Bindung ist auch der Bindungstyp von entscheidender Bedeutung, da 
davon die Säure-Base Eigenschaften des Katalysators abhängen. Diese können beispielsweise 
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bei der Aktivierung von C-H-Bindungen eine Rolle spielen. Oxidische Metallverbindungen 
können je nach dem neben Sauerstoff enthaltenem Element einen basischen oder amphotheren 
Charakter haben.  
Da Sauerstoff sehr elektronegativ ist, sind die Bindungen mit Metallen von stark ionischer 
Natur. Im Gegensatz dazu sind Nichtmetalloxide kovalent gebunden. Nach SANDERSON wird 
die Elektronegativität eines Metallions durch seinen Oxidationszustand beeinflusst [San-1960]. 
Eine Erhöhung der Oxidationsstufe resultiert daher in einer höheren Elektronegativität, die 
wiederum die kovalenten M-O-Bindungen unter anderem von Metallionen wie Mo6+, W6+ 
und V5+ erklärt. V2O5, MoO3 und WO3 liegen daher ebenfalls in Form saurer Oxide bzw. 
Anhydride vor. 
Durch die Ausbildung von Vanadyl-, Wolframyl- und Molybdänyl-Kationen sind diese 
Verbindungen starke Lewis-Säuren. Gleichzeitig führen kovalent gebundene OH-Gruppen, 
die durch Dissoziation eine delokalisierte negative Ladung am zweifach gebundenen 
Sauerstoff aufweisen, zu mittleren bis starken Brönsted-Säuren [Bus-1996]. 
GRASSELLI geht von der Hypothese aus, dass der Gittersauerstoff in der katalytischen 
Reaktion reagiert und eine Anionen-Leerstelle auf der Feststoffoberfläche hinterlässt. Diese 
Leerstelle kann durch den Festkörper „wandern“ und wird schließlich durch Sauerstoff aus 
der Gasphase aufgefüllt [Gra-2002]. In Abbildung 4-1 wird dieser Vorgang am Beispiel der 
Reaktion von Buten zu Butadien unter Bildung von Wasser verdeutlicht.  
 
 
Abbildung 4-1: Schematische Darstellung der Reduktion eines Sauerstoffgitters mit kubisch flächenzentrierter 
Sauerstoffverteilung durch Buten unter Bildung von Butadien, Wasser und einer Anionen-
Leerstelle mit anschließender Auffüllung durch benachbarten Gittersauerstoff und 
schließlichem Auffüllen der Leerstelle mit molekularem Sauerstoff aus der Gasphase [Gra-2002]. 
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Die während der katalytischen Reaktion ablaufenden Vorgänge wie die Ausprägung von 
Anionenleerstellen und Migration des im Gitter vorhandenen Sauerstoffs dürfen nicht zu einer 
Zerstörung der oxidischen Struktur des Katalysators führen. Für diesen Zweck geeignete 
Materialien können verschiedene Kristallstrukturen besitzen, beispielsweise eine Scheelit-, 
Rutil- oder Perovskitstruktur. 
Die aktiven Zentren der Mischoxidkatalysatoren sind häufig multifunktional. Sie 
katalysieren verschiedene Teilreaktionen, beispielsweise die Chemisorption des Eduktes, die 
Abspaltung von Wasserstoff aus dem Edukt, den Einbau von Sauerstoff oder Stickstoff in die 
auf der Oberfläche adsorbierten aktivierten Spezies und die Desorption des Produktes. 
Das Prinzip der site isolation, also einer räumlichen Trennung der aktiven Zentren auf der 
Katalysatoroberfläche, wurde erstmals von CALLAHAN und GRASSELLI im Jahre 1963 
postuliert [Cal-1963]. Durch isolierte Gruppen reaktiver Sauerstoffspezies auf der Oberfläche 
lässt sich demnach die Selektivität des Katalysators beeinflussen. Durch die Limitierung der 
Anzahl der Sauerstoffatome in diesen lokalen aktiven Zentren lässt sich aufgrund des 
stöchiometrischen Sauerstoffbedarfs eine gewünschte Reaktion begünstigen [Cor-2003]. Anhand 
der Abbildung 4-2 wird dieser Effekt verdeutlicht. 
 
Abbildung 4-2: Das Prinzip der „site-isolation“: Darstellung der für Propylen erwarteten Reaktionswege beim 
Kontakt mit verschiedenen Gittersauerstoff-Verteilungen auf einer hypothetischen Oberfläche 
[Gra-2001]
. 
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Ein weiteres wichtiges Konzept hinsichtlich der selektiven katalytischen Oxidation stellt das 
sog. phase cooperation Konzept der kooperierenden Phasen dar. Anhand der Bismuth-
Molybdate konnte dieses Konzept entwickelt und später für verschiedene andere mehrphasige 
Mischoxide bestätigt werden. Die aktiven Zentren in den verschiedenen im Katalysator 
vorhandenden Phasen übernehmen verschiedene Aufgaben im Verlauf des Katalysezyklusses 
[Cor-2003]
. So wurde der -Phase eines Bismuth-Molybdän Katalysators der formalen 
Zusammensetzung Bi9PMo12O52, -Bi2Mo3O12, die eigentliche katalytische Reaktion 
zugeordnet, während die -Bi2MoO6-Phase die Reoxidation katalysiert. Es wurde eine höhere 
Effizienz des Katalysators beobachtet, wenn beide Phasen gleichzeitig vorlagen, im Vergleich 
zum Einsatz der einzelnen Phasen oder einer räumlichen Trennung [Gra-2002]. 
Eine Ausweitung des Konzeptes der Phasenkooperation stellt der spillover Effekt dar. Dieser 
Effekt wurde zunächst nur bei oxidisch geträgerten Metallen bezüglich des Eduktes 
Wasserstoff beobachtet. Die Definition umfasst jedoch inzwischen allgemein die Mobilität 
einer adsorbierten Spezies von einer Phase, auf der diese Spezies leicht adsorbiert wird 
(Donor-Phase), die dann auf eine andere Phase übertritt, auf der diese Spezies nicht direkt 
adsorbieren können (Akzeptor-Phase) [Tei-1993]. Der Spillover von Sauerstoff wurde auch bei 
molybdänbasierten Mischoxiden postuliert. Er verhindert nach der Reduktion der 
Akzeptorphase durch das Kohlenwasserstoff-Edukt eine Umwandlung dieser Phase in 
weniger selektive Suboxide [Wen-1992]. 
Werden durch den Spillover von Sauerstoff gleichzeitig auf der Akzeptor-Phase aktive 
Zentren erzeugt oder vorhandene Zentren modifiziert, so dass daraus eine höhere Aktivität 
und Selektivität des Katalysators resultiert, wird dieser Effekt von DELMON et al. als ein 
remote-control-Mechanismus bezeichnet [Wen-1989], [Van-1996]. Eine Schlüsselrolle bei diesem 
Effekt nimmt die Mobilität des Sauerstoffs ein. Der remote control-Mechanismus konnte 
durch die Verwendung von isotopenmarkiertem (18O) -Sb2O4 bei einem Sb2O4-MoO3-
Katalysator gezeigt werden. Die -Sb2O4-Phase ist gegenüber der selektiven Propenoxidation 
inaktiv, es wurden jedoch 18O-markierte Oxidationsprodukte gefunden [Wen-1989]. 
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4.2. Das System Mo/V/W-Oxid 
Die Präparation der Mischoxide ist grundsätzlich sowohl über Festkörperreaktionen als auch 
über eine nasschemische Route möglich. Dabei liefert die nasschemische Präparation 
molybdänbasierter Mischoxide deutlich aktivere Katalysatoren. Bei dieser 
Präparationsmethode werden vorwiegend metastabile Phasen mit Strukturanteilen 
unterschiedlich amorph ausgeprägter polymorpher, nano- und polykristalline oder anisotroper 
Systeme gebildet, die selektiv und aktiv sind [Kun-2003]. 
Bei der Herstellung von Katalysator-Prekursoren auf dem nasschemischen Präparationspfad 
ist die Trocknungsmethode von entscheidender Bedeutung. Ausgehend von einer Lösung der 
Ammoniummetallate lassen sich je nach Trocknungsverfahren sehr unterschiedliche Produkte 
herstellen. Ursache hierfür ist das Verhältnis der Trocknungsgeschwindigkeit zur 
Geschwindigkeit der Kristallisation. Läuft die Trocknung deutlich langsamer als die 
Kristallisation ab (tTrocknung >> tKristallisation), so entstehen definierte kristalline Produkte mit 
homogenen Eigenschaften. Bei einer deutlich schnelleren Trocknung (tTrocknung << tKristallisation) 
entstehen aufgrund der sehr kurzen Verweilzeiten und der daraus resultierenden plötzlichen 
Entfernung des Lösemittels mitunter Strukturen mit völlig anderer Morphologie. Die 
Sprühtrocknung kann also als eine strukturgebende Technik eingesetzt werden [Kun-2004]. 
In Abbildung 4-3 sind die Röntgendiffraktogramme zweier Mo/V-Mischoxide der 
Zusammensetzung Mo8V2Ox gegenübergestellt, die durch Sprühtrockung und Kristallisation 
hergestellt wurden. Der röntgenamorphe Charakter der sprühgetrockneten Probe ist deutlich 
zu erkennen. Bei einer anschließenden Kalzinierung unter definierten Bedingungen findet 
eine Zersetzung der Heteropolyoxometallate statt. Hierbei scheinen reduktive Bedingungen 
für die Ausbildung teilweise reduzierter katalytisch aktiver Vanadiumspezies essenziell zu 
sein [Kuz-1982]. 
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Abbildung 4-3: Röntgendiffraktogramm zweier Mo8V2Ox-Mischoxide hergestellt durch Kristallisation (oben) 
und Sprühtrocknung (unten) und anschließender thermischer Behandlung mit 
Sauerstoff [Vog-1999]. 
Neben diesem reduzierten Zustand spielt die Ausbildung von Strukturdefekten eine große 
Rolle, da diese mit einer hohen Mobilität des Sauerstoffs im Gitter verknüpft sind [Kun-2003]. 
Die Mobilität des Sauerstoffes, die durch eine schnelle Diffusion in den oberen Schichten 
entsteht, ist ein entscheidender Faktor für die selektive katalytische Oxidation [Ovs-1993]. 
Weiterhin ist die Anwesenheit von Vanadiumionen der Oxidationsstufe +4 von großer 
Bedeutung [Mes-2000]. Bei einem Verhältnis der Molybdän- zu Vanadiumionen von 3:1 im 
Mischoxid wird ein maximaler Anteil an polymorphen Strukturen und ein hoher Gehalt an 
V+4-Ionen erreicht [Kun-2003]. 
4 Katalyse 
64 
Die Oxide der Übergangsmetalle zeigen eine große strukturelle Vielfalt aufgrund ihrer 
Eigenschaft, verschiedene Phasen mit einem unterschiedlichen Metall/Sauerstoff-Verhältnis 
auszubilden. Ursache hierfür ist ihre Fähigkeit, mehrere stabile Oxidationszustände annehmen 
zu können [Die-2001]. Daraus resultiert auch die Möglichkeit, dass verschiedene Phasen 
nebeneinander ausgebildet sein können, die unterschiedliche Aufgaben im Katalysezyklus 
übernehmen (vgl. Abschnitt 4.1). 
Die Mo/V-Mischoxide besitzen daher verschiedene für die selektive Oxidation aktive 
Zentren, die sich hinsichtlich ihrer Aktivität und Selektivität deutlich voneinander 
unterscheiden. Diese können sowohl auf der Oberfläche als auch im Bulk liegen und 
verschiedene Funktionen übernehmen [Vog-1999]. 
Die katalytische Aktivität der molybdänbasierten Mischoxide wird verschiedenen Phasen 
zugeschrieben. Eine genaue Zuordnung ist aufgrund der hohen Fehlordnung im System nicht 
möglich, so dass andere katalytisch aktive Phasen nicht ausgeschlossen werden können. 
Während ANDRUSHKEVICH et al. eine dem Mo4O11 isotype Phase Mo3VO11 mit der Aktivität 
der Mo/V-Mischoxide verbinden [And-1979], gehen SCHLÖGL et al. von einer Mo4VO14 bzw. 
einer (MoVW)5O14-Struktur isotyp zu Mo5O14 aus [Wer-1997], [Die-2001]. In Abbildung 4-4 sind 
beide Gitterstrukturen schematisch dargestellt. 
 
Abbildung 4-4: Gitterstrukturen der Oxide Mo4O11 und Mo5O14 nach 
[Mes-2000]
. 
Die letztgenannte Morphologie zeichnet sich in der Basalebene (001) durch eine lockere 
Packung aus MO7-Bipyramiden aus (M = V, Mo), deren fünf Kanten mit MO6-Oktaedern 
verknüpft sind, und die daher niedervalente Metallionen (Mo5+, V4+) enthält [Eks-1972]. Die 
Redoxaktivität dieses Strukturtyps wird durch den Übergang von ecken- zu 
kantenverknüpften Oktaedern erklärt, vgl. Abbildung 4-5. Aufgrund der losen Packung wird 
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hierfür nur eine geringe Aktivierungsenergie benötigt, die deutlich geringer angenommen 
wird als die benötigte Aktivierungsenergie zur Scherung einer gesamten Ebene. 
- 1/2 O2
+ 1/2 O2
 
Abbildung 4-5: Wechsel von Ecken- zu Kantenverknüpfung zweier Oktaeder der Mo5O14-Struktur 
[Kun-2003]
. 
Mo/V/W-Mischoxide der allg. Zusammensetzung Mo8V2WcOx wurden auch von SCHIMANKE 
et al. durch Röntgenabsorptionsspektroskopie (XAS) ex situ und in situ charakterisiert. Als 
aktive Ionen bei der Oxidation von Acrolein zu Acrylsäure zeigten sich Mo6+-, V5+- und V4+-
Ionen, die bei der Reaktion reduziert werden. Unter Sauerstoff ist eine Reoxidation dieser 
Spezies möglich [Sch-2005].  
Der Wolframanteil im Katalysatorsystem hat eine strukturbildende Funktion. Ohne die 
Dotierung mit Wolfram würde die Kalzinierung zu einer Kristallisation des sprühgetrockneten 
Prekursors mit überwiegend hexagonalen MoO3-Anteilen führen. Die strukturelle 
Zusammensetzung hat einen signifikanten Einfluss auf das Aktivitäts- und 
Selektivitätsverhalten des Katalysators. Es konnte von KUNERT für diese Katalysatoren 
gezeigt werden, dass Wolfram den Rekristallisationsvorgang des sprühgetrockneten 
röntgenamorphen Prekursors zurückdrängt und diesen Prozess ab einem Anteil von c = 1,5 
völlig unterbindet. Dieser Effekt ist in Abbildung 4-6 dargestellt. 
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Abbildung 4-6: Mischoxid-Diffraktogramme der sprühgetrockneten W-Variationsreihe. Die Mo8V2WcOx-
Matrix wurde mit verschiedenen W-Anteilen (0 ≤ c ≤ 5) dotiert [Kun-2003]. 
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5. Untersuchungsmethodik 
Dieses Kapitel beschreibt die Vorgehensweise, anhand der die Eignung des 
Mischoxidkatalysators für die selektive Oxidation von Teermodellkomponenten untersucht 
wird. Neben einer Beschreibung der verwendeten kinetischen Versuchstechniken wird 
zunächst auf das Modellgas und die für die Teersubstanzen gewählte Modellkomponente 
Naphthalin eingegangen. 
5.1. Modellsystem für teerhaltiges Rohsynthesegas 
Da der aus der Vergasung von Biomasse resultierende Teer verschiedenste organische 
Substanzen enthält, ist es außerordentlich schwierig anhand eines Realgases die Eignung 
eines Katalysatorsystems hinsichtlich seiner selektiven Oxidationsfähigkeit in Bezug auf 
Teersubstanzen zu beurteilen. Das Rohgas kann nur am Erzeugungsort, dem Vergaser, zur 
Untersuchung genutzt werden. Daher ist es zweckmäßig, zunächst Untersuchungen an 
einzelnen Teer- und Synthesegaskomponenten durchzuführen und anschließend ein dem 
Rohsynthesegas entsprechendes Modellgas einzusetzen.  
Mit dieser Vorgehensweise besteht die Möglichkeit, die Wirkungsweise des Katalysators zu 
untersuchen und einen möglichen Einfluss der Synthesegasbestandteile auf die Teeroxidation 
festzustellen. Zudem wird eine Überlagerung mit bei Reaktionstemperaturen im Synthesegas 
stattfindenden Reaktionen wie der Wassergas-Shift-Reaktion, vgl. (Gl. 3-4) in Abschnitt 3, 
vermieden. Ebenso kann sehr einfach eine unerwünschte oxidative Wirkung auf die 
Wertbestandteile des Synthesegases – H2 und CO - ausgeschlossen werden. 
Zwischenprodukte können auf diese Weise ebenfalls detektiert und es kann ein Verständnis 
des Abbaumechanismus erreicht werden. 
5.1.1. Teermodellkomponente Naphthalin 
Das aromatische 2-Ring-Molekül Naphthalin wurde aus mehreren Gründen als 
Teermodellkomponente ausgewählt. Es ist zunächst die durch katalytische Reformierung am 
schwersten abzubauende Teerkomponente, gleichzeitig macht es den größten Anteil an den 
2-Ringkomponenten im Teer aus (vgl. Abschnitt 3.3). Andere häufig eingesetzte Teermodell-
komponenten sind Benzol, Toluol und 1-Methylnaphthalin, deren Abbau aufgrund ihrer 
Struktur (1-Ring bzw. einfach substituierte Ringsysteme) begünstigt wird. 
Mit dem im Rahmen dieser Arbeit eingesetzten Katalysatorsystem ist außerdem eine selektive 
partielle Oxidation zu unerwünschten Abbauprodukten wie Phthalsäureanhydrid (PSA) und 
Maleinsäureanhydrid (MSA) möglich. Diese unvollständige Oxidation der 
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Teermodellkomponente soll verhindert werden bzw. in eine Folgereaktion zu CO, CO2 und 
H2O münden.  
5.1.2. Eigenschaften und Bedeutung 
Naphthalin zählt zu den technisch bedeutendsten kondensierten Aromaten. Es wird aus dem 
Steinkohlenteer oder aus speziellen Erdölfraktionen isoliert. Reinnaphthalin (Gehalt > 
98,75 Gew.-%) und Rohnaphthalin (Gehalt > 95,6 Gew.-%) werden in Westeuropa, Japan und 
den USA in einer Gesamtmenge von 600 000 t a-1 produziert [Wie-1998]. Bis in die 60er Jahre 
des vorherigen Jahrhunderts hinein war Naphthalin das wesentliche Edukt für die Synthese 
von Phthalsäureanhydrid, das als Ausgangsmaterial für Weichmacher für PVC Verwendung 
findet. Obwohl Naphthalin seitdem mehr und mehr durch die Verwendung von o-Xylol 
verdrängt wird, ist dies immer noch der Hauptverwendungszweck von Naphthalin [Ull-2007e]. 
Daneben wird es u. a. zur Herstellung von Zwischenprodukten für den Farbstoffsektor, von 
Pharmazeutika, Insektiziden sowie der Lösungsmittel Decalin und Tetralin eingesetzt.  
Naphthalin lässt sich mittels auf Vanadium basierender Mischoxidkatalysatoren selektiv zu 
Naphthochinon oder Phthalsäureanhydrid oxidieren. Als Nebenprodukte können bei einer 
unselektiven Oxidation Maleinsäureanhydrid und CO2, CO sowie H2O entstehen. Erste 
Untersuchungen hinsichtlich einer möglichst hohen Ausbeute von Phthalsäureanhydrid unter 
Verwendung von Zinn- und Bismuthvanadat bei der Oxidation mit Luft wurden bereits 1928 
von MAXTED durchgeführt [Max-1928]. Für die industrielle Produktion von PSA werden heute 
hauptsächlich V2O5-TiO2-Katalysatoren mit verschiedenen Promotoren eingesetzt. MARS und 
VAN KREVELEN nutzten bereits 1954 zur Untersuchung der Oxidation verschiedener 
Kohlenwasserstoffe – neben Naphthalin auch Benzol, Toluol und Anthracen – ebenfalls einen 
vanadiumpentoxidhaltigen Katalysator (9 % V2O5, 21 % K2SO4 auf SiO2) [Mar-1954]. Sie 
stellten anhand dieser Experimente die später als Mars-van-Krevelen-Mechanismus 
bezeichnete Aufteilung der selektiven katalytischen Oxidation in einen Reduktionsschritt, bei 
dem der Kohlenwasserstoff oxidiert wird, und einem Oxidationsschritt des Katalysators fest 
(vgl. Abschnitt. 4.1). 
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5.2. Stationäre Messungen 
Voraussetzung für diese Messungen ist die Einstellung eines stationären Zustandes im 
Reaktor. Dafür müssen die äußeren Parameter wie Temperatur, Druck, Eduktkonzentration 
und Gesamtvolumenstrom konstant gehalten werden. Für die Durchführung kinetischer 
Messungen ist es zweckmäßig, dass eine ideale Rohrströmung im Reaktor vorliegt. Dies wird 
bei turbulenter Strömung und bei einem großen Verhältnis von Reaktorlänge L zu 
Reaktordurchmesser dR erreicht. Finden stark exotherme Reaktionen statt, so müssen 
Maßnahmen zur Gewährleistung der Isothermie getroffen werden. Hier sorgt wiederum eine 
hohe Strömungsgeschwindigkeit des Gases für einen guten Wärmeübergang zwischen dem 
Gas und der Reaktorwand, außerdem ist die für die Wärmeabfuhr nutzbare Oberfläche des 
Reaktors bezogen auf das Reaktorvolumen bei einem kleinen Reaktordurchmesser höher. 
Wichtig ist außerdem die Wahl geeigneter Heiz- und Kühlmedien [Bae-2006].  
Da die Analyse des Gases meist nicht direkt im Reaktor erfolgt, ist es von großer Bedeutung 
für die Qualität der Messergebnisse, dass die Reaktion am Reaktorausgang zum Stillstand 
kommt und damit nicht mehr in der Leitungsstrecke zum Analysegerät weiter abläuft. Dieser 
Anforderung kann mit einer geeigneten Temperaturführung über die gesamte Versuchsanlage 
Rechnung getragen werden. Der für diese Arbeit eingesetzte Reaktor wurde nach den oben 
genannten Gesichtspunkten konstruiert (vgl. Abschnitt 6.5.4). 
Die Durchführung von stationären Messungen dient der Ermittlung der Kinetik von 
Gasphasenreaktionen. Meist werden dafür kontinuierlich betriebene Festbettreaktoren 
eingesetzt. Diese können differenziell oder integral betrieben werden. Auf die Ermittlung der 
kinetischen Größen aus den aufgezeichneten Rohdaten wird später in Abschnitt 8.2.3 näher 
eingegangen. 
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5.3. Transiente Untersuchungsmethoden  
Im Gegensatz zu den stationär durchgeführten Untersuchungen, bei denen die 
Prozessparameter konstant gehalten werden, beruhen die transienten Untersuchungsmethoden 
auf einer Störung der Stationarität durch die Änderung mindestens eines Systemparameters. 
Die Gleichgewichtslage wird durch diese Störung verschoben und die resultierende 
Relaxation des Systems ist Gegenstand der Untersuchungen [Sch-1990]. 
Zum Vergleich dieser Untersuchungen ist es von grundlegender Bedeutung, das System durch 
eine Vorbehandlung in einen reproduzierbaren Ausgangszustand zu bringen und diesen 
anschließend durch das Aufbringen einer Störung zu verändern. 
In Abbildung 5-1 ist das Vorgehen bei transienten Messungen anhand des Beispiels einer 
zeitlich begrenzten oxidativen Vorbehandlung bei konstanter Temperatur und einer 
anschließenden Störung durch das Aufschalten einer Temperaturänderung mit konstanter Rate 
dargestellt. 
Vorbehandlung Transiente Reaktionsführung
konst.V =
konst.c mittelOxidations =
konst.V =
konst.cReaktant =
t
T
t
T
 
Abbildung 5-1: Beispiel einer transienten Reaktionsführung anhand oxidativer Vorbehandlung und 
temperaturprogrammierter Reaktion. 
Die aufgeprägte Störung des Systems kann unterschiedlicher Natur sein. Die für eine Störung 
des Systems genutzten Parameter sind der Druck, die Temperatur oder die Konzentration 
eines oder mehrerer Edukte. Auch die Art der Störung kann variieren. So gibt es neben der 
Möglichkeit eines Sprunges auch die Möglichkeit, einen oder mehrere Impulse mit einer 
definierten Frequenz aufzubringen sowie die bereits erwähnte Variation einer Größe mit 
konstanter Änderungsrate. In Abbildung 5-2 werden diese Methoden der transienten 
Reaktionsführung zusammengefasst. 
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Abbildung 5-2: Einteilung transienter Methoden nach der Störungsart. 
5.3.1. Apparative Voraussetzungen 
Voraussetzung für die Durchführung transienter Experimente ist ein geeigneter Aufbau der 
Versuchsanlage bzw. des Reaktors und die sorgfältige Wahl der Betriebsparameter. Ohne 
diese Vorkehrungen kann eine Überlagerung der Messergebnisse durch unerwünschte Stoff- 
und Wärmetransportphänomene nicht verhindert werden. Berücksichtigt werden müssen 
daher bezüglich der Reaktorauslegung [Bha-1990]: 
• Reaktorgeometrie und –größe 
• Heizraten 
• Druck 
• Verweilzeitverhalten des Gases zwischen Probe und Detektor.  
Hinsichtlich der Reaktionsführung sind folgende Gesichtspunkte von Bedeutung: 
• Probenmasse  
• Korngröße 
• Gasvolumenstrom 
• Konzentration der Reaktanten 
• Gasreinheit.  
Es lassen sich aus systeminhärenten Gründen nicht alle diese Parameter individuell wählen 
und somit auch keine allgemeingültigen Parameter für den Betrieb von Reaktoren mit 
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transienter Reaktionsführung angeben. Daher müssen empirische Grenzkriterien und 
mathematische Abschätzungen angewendet werden, um die für das jeweilige System 
optimalen Werte zu ermitteln. Eine Sammlung zur Berechnung der für den Betrieb wichtigen 
Größen finden sich bei SCHWARZ und FALCONER sowie BHATIA et al. [Bha-1990], [Sch-1990].  
Beim Bau oder bei der Planung einer solchen Anlage müssen zudem die folgenden 
Gesichtspunkte berücksichtigt werden: Der Versuchsaufbau muss so gestaltet sein, dass 
konstante Gasströme eingestellt werden können, die Gaszusammensetzung variiert werden 
kann und die Aufprägung von Störgrößen möglich ist. 
Für die Regelung von Kleinstgasströmen und die Dosierung der Reaktanten haben sich 
thermische Massendurchflussregler (engl. mass flow controller, MFC) bewährt. Durch den 
Einsatz von Mehrwegeventilen lassen sich verschiedene Gasströme auf den Reaktor 
aufschalten, so dass eine Durchführung von konzentrationsprogrammierten Methoden 
ermöglicht wird. Die dafür benötigten Puls- und Sprungstörungen können auf diese Weise auf 
den Reaktor aufgegeben werden und zeigen ein nahezu ideales Antwortverhalten. Für die 
Durchführung temperaturprogrammierter Methoden ist die Regelung des Ofens von 
entscheidender Bedeutung, denn sie ermöglicht erst das Aufheizen mit konstanter Heizrate. 
Eine weitere Voraussetzung für die transiente Messmethodik ist das Vorhandensein einer 
schnellen Analytik, die in der Lage ist, die teilweise sehr kurzlebigen Zustände bzw. 
Änderungen zuverlässig zu erfassen. Abhängig von der beobachteten Größe kommen dafür 
vor allem Massenspektrometer, Wärmeleitfähigkeitsdetektoren, IR-Spektrometer sowie 
Temperatur- und Massenmessungen in Frage. Seltener werden UV/VIS-Spektroskopie, 
Röntgenuntersuchungen und gaschromatografische Methoden eingesetzt. 
5.3.2. Anwendungsgebiete transienter Reaktionsmethoden 
Das Haupteinsatzgebiet transienter Methoden ist die Untersuchung kinetischer 
Fragestellungen. Sie bieten auf diesem Gebiet einen deutlichen Informationsgewinn 
gegenüber den stationären Untersuchungsmethoden und der physikalischen Charakterisierung 
von Katalysatoren. So lassen sich mittels transienter Techniken Reaktionsschritte getrennt 
voneinander beobachten, die in stationären Experimenten simultan ablaufen und damit 
Informationen über den Mechanismus der Reaktion sammeln. Weitergehende mechanistische 
Schlussfolgerungen lassen sich durch den Einsatz isotopenmarkierter Reaktanten ziehen. Aber 
auch Sorptionszustände und Energien adsorbierter Moleküle lassen sich durch transiente 
Techniken gewinnen. Bei der Abschätzung von kinetischen Parametern bieten sich diese 
Untersuchungsmethoden als eine schnelle Alternative an, außerdem lässt sich mit 
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vergleichsweise geringem Aufwand ein Überblick über einen in relativ weiten Grenzen 
variierten Parameter erzielen. So lassen sich beispielsweise Selektivitäts- und 
Aktivitätsmessungen zur Katalysatorcharakterisierung mit einer Temperaturvariation mit 
konstanter Heizrate leicht realisieren. 
Neben der Aufteilung in konzentrations- und temperaturprogrammierte Methoden - die 
Aufprägung von Druckstörungen ist von eher untergeordnetem Interesse bei der 
Untersuchung heterogen katalysierter Gasphasenreaktionen - kann eine weitere Unterteilung 
der transienten Untersuchungsmethoden nach der eingesetzten Gasart erfolgen. So können 
inerte, reduktive, oxidative oder reaktive Bedingungen während eines transienten 
Experimentes vorliegen. Die am häufigsten zum Einsatz kommenden Versuchstechniken 
wurden von SCHWARZ und FALCONER [Sch-1990] zusammengefasst und sind in der folgenden 
Tabelle 5-1 aufgelistet. 
Tabelle 5-1: Einteilung der transienten Methoden nach verwendeter Gasart und Störgröße [Sch-1990]. 
 
 
Eingesetzte Gase 
Temperatur-  
Programmed 
Concentration-  
Programmed 
Desorption Inertgas TPD CPD 
Reduction Reduktionsmittel TPR CPR 
Oxidation O2 TPO CPO 
Reaction Reduktionsmittel + O2 TPReac. CPReac. 
Surface Reaction Reduktionsmittel / O2 TPSR CPSR 
 
Im folgenden Abschnitt 5.3.3 wird nun auf die im Rahmen dieser Arbeit eingesetzten 
temperaturprogrammierten Methoden eingegangen. 
5.3.3. Temperaturprogrammierte Methoden  
Die temperaturprogrammierten Methoden haben ihren Ursprung in der sich durch den Einsatz 
dieser Technik bietenden Möglichkeit, den Mechanismus zwischen Adsorbat und 
adsorbierender Oberfläche unter Normaldruckbedingungen zu studieren. Zuvor gelang dies 
nur beim Einsatz von spektroskopischen Methoden im Hochvakuum, wie Auger-Elektronen-
Spektroskopie, Röntgen-Photoelektronen-Spektroskopie oder Flash-Desorptions-
Spektroskopie. Durch eine aufgeprägte lineare Temperaturänderung können desorbierende 
Partikel in einen das Katalysatorbett durchströmenden Trägergasstrom gelangen, der mittels 
einer online-Gasanalyse untersucht werden kann [Bha-1990]. 
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Zum ersten Mal wurde diese Technik der Temperaturprogrammierten Desorption 
(TPD) von AMENOMIYA und CVETANOVIC [Cve-1967] 1967 eingesetzt. Inzwischen wurde sie 
zu verschiedenen anderen temperaturprogrammierten Techniken weiterentwickelt, die im 
Anschluss beschrieben werden.  
Die Durchführung einer TPD gliedert sich in mehrere Schritte: Nach einer 
Vorbehandlung wird ein Sondenmolekül am Katalysator adsorbiert. Anschließend wird 
mit Inertgas gespült oder evakuiert. Nur durch Physisorption auf der Oberfläche 
befindliche Sondenmoleküle werden so wieder vom Katalysator entfernt, genauso wie 
schwach chemisorbierte Moleküle. Diese sind zwar bereits eine chemische Reaktion mit 
dem Katalysator eingegangen, stellen jedoch in den seltensten Fällen die interessierende 
Spezies dar. Anschließend wird der Katalysator mit einer konstanten Heizrate aufgeheizt 
und die desorbierenden Stoffe werden mittels eines Detektors zeitaufgelöst erfasst. Finden 
am Katalysator keine chemischen Reaktionen statt, lassen sich aus den 
Desorptionsspektren Rückschlüsse auf die Anzahl der Adsorptionsplätze und die Stärke 
der Bindung zwischen Oberfläche und adsorbierter Spezies ziehen. In Abbildung 5-3 
werden schematisch zwei Desorptionsspektren miteinander verglichen.  
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Abbildung 5-3: Schematische Darstellung zweier TPD-Spektren. 
In Schema A ist eine einfache Desorption erfolgt. Die beiden Peaks in Schema B deuten 
auf zwei Desorptionsvorgänge hin, bei denen das zweite Peakmaximum zu der Spezies 
gehört, die stärker an den Festkörper gebunden ist und folglich erst bei höheren 
Temperaturen desorbiert. Je nachdem, ob eine Ausgangssubstanz an zwei verschiedenen 
Adsorptionsplätzen oder als eine andere Spezies gebunden wird, kann ein und derselbe 
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Ausgangszustand zu mehreren Peaks führen. Eine Zusammenfassung verschiedener 
Ansätze zur Bestimmung kinetischer Parameter liefern FALCONER und SCHWARZ [Fal-1983]. 
Bei der Temperaturprogrammierten Reduktion (TPR) wird der Katalysator während 
der linearen Aufheizung mit einem Reduktionsmittel umspült. Neben Wasserstoff eignen 
sich dafür alle reduktiv wirkenden Verbindungen als Sondenmoleküle. Die zeitliche bzw. 
temperaturabhängige Änderung der Gasphasenzusammensetzung ist auch bei dieser 
Technik die beobachtete Zielgröße. Einen Eindruck von einem typischen TPR-Spektrum 
vermittelt Abbildung 5-4. 
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Abbildung 5-4: Schematische Darstellung eines TPR-Spektrums. 
Neben dem Eduktverbrauch ist dabei auch die Produktbildung in Abhängigkeit von der 
Temperatur von großem Interesse. In der Abbildung sind zwei Prozesse dargestellt, die 
zur Bildung zweier Produkte führen. Dabei ist die Aktivierungsenergie, die zur Bildung 
des ersten Produktes führt, niedriger als die zur Bildung des zweiten Produktes. Handelt 
es sich bei beiden Produkten um dasselbe Molekül, so kann es auf unterschiedlichen 
Reaktionswegen mit entsprechend unterschiedlichen Aktivierungsenergien entstehen. Ist 
nur ein Eduktverbrauch, jedoch keine Produktbildung zu sehen, kann eine Adsorption des 
Eduktes oder eines Folgeproduktes vorliegen. Die mathematische Modellierung 
ermöglicht die Bestimmung kinetischer Parameter [Sch-1990]. Dabei ist zu beachten, dass 
der gefundene Reaktionsmechanismus eine Funktion des eingesetzten Reduktionsmittels 
sein kann.  
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Bei der Temperaturprogrammierten Oxidation (TPO) wird in komplementärer Weise 
zur TPR vorgegangen. Nach der Vorbehandlung des Katalysators wird dieser häufig 
einem Reduktionsmittel ausgesetzt, um z. B. Sauerstoffleerstellen auf der Oberfläche zu 
generieren. Anschließend wird unter sauerstoffhaltiger Atmosphäre linear aufgeheizt. 
Wieder sind Eduktverbrauch - also in diesem Falle der Verbrauch von Sauerstoff - und 
eine mögliche Produktbildung die zu beobachtenden Phänomene. Dabei deutet ein 
Eduktverbrauch auf den Einbau von Sauerstoff im Katalysator hin, während eine 
gleichzeitige Produktbildung auf eine Reaktion mit dem adsorbierten Reduktionsmittel 
hinweist. Es ist außerdem möglich mit dieser Methode gezielt Coke-Ablagerungen und 
deren Verbrennungsprozesse zu untersuchen. Zur Bestimmung kinetischer Parameter 
können die gleichen Ansätze wie für die TPR verwendet werden [Que-1994]. 
Nach einer Vorbehandlung wird der Katalysator bei der Temperaturprogrammierten 
Reaktion (TPReaktion) einer Reaktionsgasmischung ausgesetzt. Während der 
Aufheizung des Katalysators mit konstanter Rate werden der Eduktverbrauch und die 
Produktentstehung in Abhängigkeit von der Temperatur untersucht. Abbildung 5-5 zeigt 
beispielhaft eine Reaktion von zwei Edukten zu zwei Produkten. 
Der Vergleich von TP-Reaktionsspektren ermöglicht somit eine Bewertung verschiedener 
Katalysatoren hinsichtlich ihrer Performance. Die Spektren erweisen sich außerdem als 
nützliches Hilfsmittel zum Erkennen und Eingrenzen von für eine Reaktion interessanten 
Temperaturbereichen und geben einen Überblick bei der Planung von detaillierten 
weiteren Messungen. 
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Abbildung 5-5: Schematische Darstellung einer Temperaturprogrammierte Reaktion. 
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Das Vorgehen bei der Temperaturprogrammierte Oberflächen-Reaktion (TPSR) ist 
ähnlich dem der TPReaktion, es wird jedoch während der Vorbehandlung ein 
Reduktionspartner am Katalysator adsorbiert, der während der linearen 
Temperaturerhöhung mit dem zweiten, dann zudosierten Reaktionspartner reagieren kann. 
Alternativ ist auch eine Adsorption beider Produkte und eine anschließende Aufheizung 
unter Inertgas möglich.  
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6. Apparaturen 
Inhalt dieses Kapitels ist die Beschreibung der verschiedenen im Rahmen dieser Arbeit zur 
Katalysatorherstellung, Untersuchung des Reaktionsverhaltens und physikalischen 
Charakterisierung genutzten Anlagen und Apparaturen. So werden in den Abschnitten 6.1 und 
6.2 zunächst die für die Katalysatorpräparation eingesetzte Sprühtrocknungsanlage und der 
Kalzinierofen erläutert, anschließend wird in Abschnitt 6.3 auf die zur 
Festkörpercharakterisierung eingesetzten Geräte – Rasterelektronenmikroskop und 
Röntgendiffraktometer – eingegangen. Anschließend erfolgt eine Beschreibung der beiden 
Versuchsstände zur Untersuchung der katalytischen Aktivität. Im Abschnitt 6.4 wird die 
TG/DTA-Apparatur erläutert und schließlich wird im Abschnitt 6.5 der für transiente und 
stationäre Kinetiktechniken eingesetzte Strömungsrohrreaktor vorgestellt. 
6.1. Sprühtrocknung 
Bei der Katalysatorpräparation kommt nach Herstellung der Ammoniummetallatlösung eine 
Sprühtrocknungsapparatur zur Überführung der Prekursorenlösung in pulverförmige 
Katalysatorvorstufen zur Anwendung. Eine schematische Zeichnung sowie ein Foto der 
Anlage können Abbildung 6-1 und Abbildung 6-2 entnommen werden.  
 
Abbildung 6-1:  Fließbild der Sprühtrocknungsanlage. 
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Die Apparatur besteht aus einer nach dem Prinzip der Innenmischung arbeitenden 
Zweistoffdüse (Eigenbau, Werkstätten der TU Darmstadt). Dieser wird zum einen über eine 
HPLC-Pumpe (Fa. Latek, Typ P700) die Prekursorlösung und zum zweiten ein per 
Nadelventil regulierbarer Druckluftstrom (7 bar) zugeführt. Ein Überströmventil verhindert 
die Beeinflussung des Trocknungsprozesses durch Druckschwankungen in der Hausleitung. 
Das aus der Düse austretende Aerosol wird im darunter liegenden Sprühturm durch im 
Heißluftgebläse (Fa. Leister, Typ Vulcan-„E“) erzeugte 275 °C heiße Luft getrocknet. Der 
entstehende Feststoff wird im nachfolgenden Zyklon abgetrennt und in einem 
Auffangbehälter gesammelt. 
 
Abbildung 6-2: Foto der Sprühtrocknungsanlage. 
Sprühturm und Zyklon (Fa. Büchi, Zubehör zu Mini Spray Dryer B-191) bestehen aus 
Borosilikat mit einer leitenden Innenbeschichtung. Diese dient einerseits zur Reduzierung der 
Gefahr einer Staubexplosion und verhindert andererseits ein Anhaften des Pulvers an der 
Behälterwand. Die Temperatur der Heißluft wird dabei durch einen Regler (Fa. Omron, Typ 
E5AX-T-Controller) und ein zugehöriges Thermoelement konstant gehalten. Über einen 
Feststofffilter gelangt die Abluft in das Abgas.  
Zur Vermeidung eines Austrittes von Feinstäuben in die Raumluft ist die gesamte Anlage in 
einem mobilen Abzug untergebracht. Weitere technische Details und konstruktive 
Erwägungen hinsichtlich der Trocknungsmethode sind bei KUNERT beschrieben [Kun-2003]. 
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6.2. Kalzinierstation 
Für die Umwandlung der Prekursoren in eine katalytisch aktive Form wird eine Kalzinierung 
durchgeführt. Diese findet in einem eigens dafür konstruierten Drehrohrofen in einem 
Muffelofen (Fa. Heraeus) statt [Kun-2003]. Dieser Ofen besteht aus einem durch einen 
Schneckenmotor (Fa. Faulhaber, Getriebe 23/1, Untersetzung 14/1) angetriebenen inneren 
Glasrohr, in dem eine Feststoffschüttung unter Stickstoffstrom bewegt wird. Die 
Feststoffprobe wird durch Quarzwollepfropfen im bauchigen Teil des inneren Rohres 
gehalten. Gleichzeitig wird der Stickstoffstrom über einen Schwebekörperdurchflussmesser 
(Fa. Vögtlin, Typ V100) reguliert und kontinuierlich eindosiert. Dieser kann am Ende des 
inneren Rohres in das äußere Rohr treten und wird anschließend außerhalb des Ofens ins 
Abgas geleitet. Ein Thermoelement ist in der Feststoffschüttung platziert und dient zur 
Regelung der Temperatur. Hierfür wird ein Regler der Fa. Eurotherm verwendet. Dieses 
aufwändige Prinzip ist für eine gradientenfreie Kalzinierung hinsichtlich der Temperatur- und 
Gaszusammensetzung notwendig. Einen schematischen Überblick über die verwendete 
Apparatur gibt Abbildung 6-3. 
Glasrohre
Katalysator
Muffelofen
Glas-Metall-
ÜbergangMotor
Abgas
N2
FI
M
TIC
 
Abbildung 6-3:  Schematische Darstellung des Kalzinierofens. 
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6.3. Festkörpercharakterisierung 
Zur Charakterisierung der verschiedenen Katalysatorproben kommen zwei verschiedene 
Untersuchungsmethoden zum Einsatz. Mittels Elektronenmikroskopie können Partikelform 
und –größenverteilung festgestellt werden. Der Einsatz der Röntgendiffraktometrie 
ermöglicht die Untersuchung der Katalysatorproben hinsichtlich der Struktur und der 
Ausbildung von kristallinen Phasen.  
Beide Techniken können sowohl an frischen als auch an gebrauchten Katalysatorproben 
durchgeführt werden. Hierdurch können mögliche Ursachen für Unterschiede in der 
Katalysatorperformance identifiziert werden. 
6.3.1. Elektronenmikroskop 
Für Aufnahmen der Katalysatorproben mittels Elektronenmikroskopie steht ein 
Rasterelektronemikroskop der Fa. Zeiss vom Typ Zeiss 962 zur Verfügung. Die Aufnahmen 
wurden bei einer Spannung von 30 kV und einem Kathodenstrom von 70 µA durchgeführt.  
6.3.2. Röntgendiffraktometer 
Die Messungen wurden an pulverförmigen, auf einen Acetatfilm aufgebrachten Proben in 
Transmissionsgeometrie mit einem Gerät vom Typ STOE STADI-P durchgeführt. Die Daten 
wurden mit Cu K1 – Strahlung ( = 1,54051 Å) in einem Winkelbereich von 5° < 2 θ < 90° 
mit einer Schrittweite von 0,03° aufgenommen. Der Primärstrahl wurde mit einem 
Ge (111)-Kristall monochromatisiert.  
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6.4. TG/DTA-Versuchsstand 
6.4.1. Versuchsaufbau 
Die thermischen Analysen wurden an einem Thermogravimetrie/Differenzthermoanalyse- 
(TG/DTA-)Versuchsstand durchgeführt. Mit diesem Versuchssaufbau war es möglich, 
simultane TG/DTA-Messungen in Reaktionsgasgemischen durchzuführen. Somit ließ sich 
neben einfachen thermischen Analysen auch die Durchführung von TP-Reaktionen 
realisieren.  
Einen Überblick über die verschiedenen Einheiten des TG/DTA-Versuchsstandes gibt 
Abbildung 6-4. Zur Herstellung der Reaktionsgasmischungen wird eine Gasdosiereinheit 
eingesetzt. Zum Eindosieren verdampfter Flüssigkeiten bzw. im Falle des Naphthalins eines 
bei Raumtemperatur festen Stoffes werden sog. Sättiger verwendet. Das Reaktionsgas kann 
entweder direkt oder nach Durchlaufen der Sättigereinheit zur Thermowaage geleitet werden. 
Gasdosierung Sättiger Thermowaage
PC 1
Steuerung
PC 2
Datenverarbeitung
 
Abbildung 6-4: Schematische Darstellung der TG/DTA-Versuchsstation. Die Ansteuerung der Thermowaage 
erfolgt über PC 1. Zur Datenverarbeitung mit windowsbasierter Software ist eine 
Datenübertragung zu PC 2 nötig. 
Die Steuerung der Thermowaage erfolgt über einen Computer (Seiko SSC 5200H Disk 
Station - in Abbildung 6-4 als PC 1 bezeichnet), der auch die während einer Messung 
gewonnenen Daten aufzeichnet. Dieser Computer ist mit einem speziellen Betriebssystem der 
Fa. Seiko für den Betrieb der Thermowaage ausgestattet. Für die weitere Verarbeitung der 
Messdaten, also zur Auswertung und grafischen Darstellung dieser Daten mittels 
entsprechender Software (MS Excel, origin), ist eine Übertragung auf einen weiteren 
Computer (PC 2) mit einem Windows-Betriebssystem und eine Speicherung der Daten im 
ASCI-Dateiformat notwendig. Details zur Datenübertragung zwischen beiden Computern 
finden sich bei KUNERT [Kun-2003]. Eine Übersicht über die Funktionsweise der verschiedenen 
Anlagenteile und die Durchführung der Versuche geben die folgenden Abschnitte 6.4.2 bis 
6.4.4. 
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6.4.2. Gasdosierung 
Dosierung der gasförmigen Komponenten 
Einen Überblick über die verwendete Gasdosiereinheit gibt das Fließbild in Abbildung 6-5. 
Alle Leitungen bestehen aus nahtlosen 1/8“-Rohren aus Edelstahl (1.4401). Alle 
Verschraubungen sind Klemmringverschraubungen und stammen wie auch die eingesetzten 
3-Wege-Kugelhähne von der Fa. Swagelok. Die Gase werden aus handelsüblichen 
Gasflaschen entnommen (verwendete Reinheiten siehe Anhang B). 
Um Druckschwankungen in den Leitungen zu vermeiden, passiert das Gas zunächst einen 
Leitungsdruckminderer. Zum Schutz der Massendurchflussregler werden Metallfilter mit 
einer Porenweite von 2 µm (Fa. Swagelok) eingesetzt. Die Massendurchflussregler vom Typ 
F-201C-FA-33-V und F-200DV-AAA-11-V der Fa. Bronkhorst wurden werkseitig auf 
Normbedingungen (0 °C, 1013 mbar, DIN 1343) kalibriert. Der tatsächlich eingestellte 
Volumenstrom wurde jeweils den Tagesbedingungen angepasst. Die Massendurchflussregler 
arbeiten nach dem Prinzip des Wärmetransfers durch Ermittlung einer Temperaturdifferenz 
entlang eines durchströmten und beheizten Kapillarrohres. Diese Temperaturdifferenz ist 
abhängig von der durchströmenden Gasmasse. Die Sollwertvorgabe für die 
Massendurchflussregler erfolgt über manuelle Steuergeräte (Eigenbau, Werkstätten der TU 
Darmstadt). Hinter den Massendurchflussreglern werden Absperrhähne installiert, um eine 
Diffusion nicht benötigter Gase aus den Leitungen in das Reaktionsgasgemisch zu vermeiden. 
Eine Inertgasleitung führt direkt zur Thermowaage. Der darin befindliche Inertgasstrom wird 
geteilt und an verschiedenen Stellen in die Thermowaage geleitet. Die Gründe, die diese 
Leitungsführung erforderlich machen, werden in Abschnitt 6.4.3 näher erläutert. 
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Abbildung 6-5:  Fließbild der Gasversorgung und Sättigersystem des TG/DTA-Versuchsstandes. 
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Diese Gasdosiereinheit ermöglicht die gleichzeitige Zugabe von Sauerstoff, Wasserstoff und 
Kohlenmonoxid zu einem Inertgasstrom. Anstelle der beiden letztgenannten Gase können 
wahlweise auch zwei andere angeschlossen werden. Um eine Beschädigung der 
Massendurchflussregler durch das Vermischen verschiedener Gase beim Wechsel zu 
vermeiden, werden Spülleitungen zum Betrieb mit Inertgas für diese Massendurchflussregler 
und die nachfolgenden Leitungen installiert. 
Dosierung der flüssigen Komponenten 
Neben der Gasdosierung besteht über zwei weitere Inertgasleitungen die Möglichkeit, zwei 
Flüssigkeiten bzw. eine Flüssigkeit und Naphthalin in den Reaktionsgasstrom zu dosieren. 
Hierfür durchströmt das Inertgas jeweils zwei sog. Sättiger. Anschließend kann das mit der 
Flüssigkeit bzw. Naphthalin beladene Gas entweder zur Reaktionsgasleitung zugegeben 
werden oder aber direkt ins Abgas strömen. Diese Anordnung hat den Vorteil, während der 
Durchführung eines Versuches an der Thermowaage die Sättiger bereits vorzuspülen zu 
können. Dies ist notwendig, um eine konstante Dosierung zu erreichen.  
Für die Dosierung von Flüssigkeiten einerseits und dem bei Raumtemperatur fest 
vorliegenden Naphthalin andererseits werden jeweils unterschiedliche Sättigertypen 
verwendet. 
Der in Abbildung 6-6 gezeigte dreiwandige Sättiger aus Glas (Eigenbau, Werkstätten der TU 
Darmstadt) [Böh-1999] kommt für Wasser und andere Flüssigkeiten zum Einsatz. Er besteht aus 
einem äußeren Hohlzylinder, und einem inneren, zu einem Drittel mit der Flüssigkeit 
befüllten, zylindrischen Hohlraum, dessen Boden aus einer Sinterfritte besteht. Zwischen 
äußerem Hohlzylinder und Innenraum befindet sich ein weiterer Hohlraum für das Heiz- bzw. 
Kühlmedium. Das Inertgas gelangt nun durch den oben befindlichen Gaseinlass in den 
äußeren Hohlraum und strömt durch die Sinterfritte in den inneren Hohlraum, wo es in 
Blasenform durch die Flüssigkeit hindurch aufsteigt und durch den Gasauslass am Kopf des 
Sättigers in die Leitung austritt. 
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Heizmantel
Glasfritte
 
Abbildung 6-6: Foto und schematische Zeichnung des Sättigers für Flüssigkeiten. 
Die Fritte dient zur Erzeugung sehr kleiner Blasen, die eine entsprechend große Oberfläche 
aufweisen. Damit wird eine Vergrößerung der für den Stoffaustausch zur Verfügung 
stehenden Oberfläche bei der Beladung des Gases mit verdampfter Flüssigkeit erreicht. Sie ist 
dann nur entsprechend des Dampfdruckes der Flüssigkeit von der Temperatur abhängig. Der 
Dampfdruck kann mit der Antoine-Gleichung (Gl. 7-1) berechnet werden.  
CT
BApsat +
−=10log               (Gl. 7-1) 
Die verwendeten Parameter mit den jeweils gültigen Temperaturbereichen sind in Tabelle 6-1 
angegeben. 
Tabelle 6-1:Verwendete Parameter der Antoine-Gleichung [NIS-2007]. 
für psat in bar A B / K C / K 
Wasser (31 - 60 °C) 5,20389 1733,926 -39,485 
Wasser (61 - 90 °C) 5,07680 1659,793 -45,854 
Naphthalin (80-180 °C) 4,27117 1831,571 -61,329 
Maleinsäureanhydrid (44 – 202°C) 3,79916 1431,009 -101,093 
 
Um eine Einstellung des Sättigungsgleichgewichts zu erhalten, wird die Sättigung zweistufig 
durchgeführt. Dabei wird im ersten Sättiger eine um 2 °C höhere Temperatur als im zweiten 
Sättiger eingestellt. Die Temperatur im zweiten Sättiger entspricht der gewünschten 
Beladung. Auf diese Weise wird sichergestellt, dass die theoretisch berechnete Sättigung auch 
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tatsächlich erreicht wird, denn im zweiten Behälter müsste überschüssige Flüssigkeit wieder 
abgegeben werden. 
Aufgrund konstruktiver Einschränkungen und der schlechten Wärmeleitfähigkeit von Glas ist 
es nicht möglich, die zuvor beschriebenen Sättiger für bei Raumtemperatur fest vorliegende 
Stoffe einzusetzen. An der Sinterfritte dieses Sättigertyps lassen sich nicht ausreichend hohe 
Temperaturen von über 80 °C erreichen, die für das Schmelzen von Naphthalin notwendig 
sind. Deshalb wurde für diesen Anwendungszweck eine andere Sättigerform entwickelt. 
Dosierung der bei Raumtemperatur festen Komponenten 
Die Sättiger für bei Raumtemperatur fest vorliegende Stoffe arbeiten nach dem gleichen 
Prinzip wie die für Flüssigkeiten. Sie bestehen ebenfalls aus Glas, doch ist ihr Aufbau 
grundlegend anders. Wie in Abbildung 6-7 ersichtlich ist, bestehen diese Sättiger aus einem 
äußeren, auch den Gefäßboden umschließenden Heizmantel, und einem zylindrischen 
Innenraum, in dem das bei Raumtemperatur feste Naphthalin vorgelegt wird. Die Zuleitung 
des Inertgases in die Flüssigkeit erfolgt durch ein bis kurz über den Boden reichendes 
1/8“-Rohr. Um ein leichteres Abreißen der Blasen von der Rohrkante und damit kleinere 
Blasen im geschmolzenen Naphthalin zu erzeugen, wird ein Magnetrührer der Fa. Ika vom 
Typ Color Squid eingesetzt. Dadurch wird der Austausch der Grenzschicht Gas/Flüssigkeit 
sowohl an den Blasen als auch auf dem Flüssigkeitsspiegel verbessert. 
 
Abbildung 6-7: Foto und schematische Zeichnung der Sättiger für die Dosierung von Naphthalin. 
Über einen sog. Flaschenverteiler der Fa. Bola mit einer Temperaturbeständigkeit bis 250 °C 
wird der Sättiger verschlossen. Dieser Flaschenverteiler besteht aus einem Teflonelement mit 
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drei Anschlüssen mit Glasgewinde GL14, einem Dichtring aus Viton sowie einer 
Überwurfmutter aus Polyphenylensulfid (PPS) mit Glasgewinde GL45. Die drei Anschlüsse 
werden für Gaseinlass, -auslass und im hinteren Sättiger für ein Thermoelement genutzt.  
Zur Vermeidung von Kondensation der eindosierten Flüssigkeiten sind alle Leitungen ab dem 
Austritt aus dem jeweils ersten Sättiger bis zur Thermowaage auf 180 °C beheizt. Die 
Abgasleitung ist bis zu einer Kühlfalle ebenfalls beheizt. 
Das gesamte Reaktionsgasgemisch kann entweder zusammen mit dem separaten 
Inertgasstrom durch die Thermowaage geführt werden oder aber auf einen Bypass direkt ins 
Abgas geschaltet werden. Abbildung 6-8 zeigt Fotos der Gasdosiereinheit mit den Reglern für 
die MFCs (links) und der Sättigereinheit (rechts), die mit einer Absaugung ausgestattet ist. 
Auf diesem Schrank stehen die Regler für die Heizbänder zur Beheizung der Leitungen. 
 
 
Abbildung 6-8:  Fotos von Gasdosierung (links) und Sättigern (rechts). 
6.4.3. Thermowaage 
Für die simultane Thermogravimetrie und Differenzthermoanalyse stand ein Gerät der Fa. 
Seiko vom Typ TG/DTA 220 zur Verfügung. Es handelt sich bei diesem Modell um eine 
hochempfindliche Balkenwaage mit horizontaler Waagenbalkenaufhängung. Der fahrbare 
Ofen kann in horizontaler Richtung bewegt werden, um die Probengefäße auf die 
entsprechenden Halterungen zu setzen. 
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Vor dem Einsatz der Thermowaage zur Durchführung von Versuchen mit Naphthalin war ein 
kompletter Umbau des vorhandenen Gaseinlasses notwendig. Mit dem bisherigen Aufbau 
(vgl. [Kun-2003]) war eine Verhinderung der Kondensation bzw. des Erstarrens von Naphthalin 
in der Zuleitung nicht möglich. Dies ist jedoch Voraussetzung für eine konstante Dosierung 
dieser Reaktionsgaskomponente über die gesamte Versuchsdauer hinweg. Eine schematische 
Zeichnung der umgebauten Thermowaage ist in Abbildung 6-9 dargestellt. 
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Abbildung 6-9: Schnittzeichnung der veränderten Bauteile der Thermowaage. 
Der über einen MFC eindosierte, direkt zur Thermowaage fließende Inertgasstrom wird über 
zwei Nadelventile und dahinterliegende Schwebekörperdurchflussmesser (Fa. 
VAF Fluid-Technik) im Verhältnis 1:2 geteilt und an verschiedenen Stellen der Waage 
zugeführt (vgl. Abschnitt 6.4.2). 
Der kleinere Teil des Inertgasstroms wird kalt durch den hinteren Anschluss der Waage 
geleitet. Er dient zur Spülung des Sensorraums, in dem die Waagenbalkenaufhängung und die 
optischen Sensoren in einem abgedichteten Aluminiumgehäuse gekapselt sind. Dieser 
Sensorraum kann als Totvolumen mit einer Größe von ca. 2 l betrachtet werden, das nach 
einem Wechsel der Reaktionsgaszusammensetzung die vorangegangenen Gaskomponenten 
mit zeitlicher Verzögerung langsam wieder freisetzt und dementsprechend Messungen 
verfälscht, bei denen im Verlauf des Experiments die Gaszusammensetzung wechselt. 
Vor dem Start eines Experimentes bzw. vor dem Aufschalten von Reaktionsgasen muss 
deshalb immer der Sensorraum hinreichend lange über die Inertgasleitung gespült werden, um 
das Vorhandensein von Luft oder durch Diffusion aus dem Ofenraum in den Sensorraum 
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eingetretenen Gasen auszuschließen. Um diese Diffusion so gering wie möglich zu halten, 
wurde eine Blende aus 3 mm dickem Silikon in die Öffnung des am Aluminiumgehäuse 
angebrachten Metallwellschlauches eingesetzt. Diese Blende hat eine ovale Öffnung in der 
Mitte, die gerade groß genug ist, um eine Berührung des Silikons durch die Waagenarme und 
damit fehlerhafte Messwerte zu verhindern. Neben der Vermeidung der Rückdiffusion durch 
eine erhöhte Strömungsgeschwindigkeit im verengten Querschnitt dient diese Membran auch 
als Dichtung für den neuen Übergang zum fahrbaren Ofen. 
Der größere Teil des Inertgasstroms wird auf 180 °C vorgeheizt und in einen ringförmigen 
Kanal im ebenfalls auf 180 °C vorgeheizten Ofenanschluss geleitet. Aus über den gesamten 
Radius verteilten Bohrungen von 1 mm Durchmesser strömt dieser Gasstrom in den Ofen ein. 
Das Reaktionsgasgemisch, das vor Erreichen der Thermowaage durch einen statischen 
Mischer geleitet wird, wird über einen weiteren, ebenfalls im Ofenverschluss befindlichen 
ringförmigen Kanal mit identisch angeordneten Bohrungen eindosiert.  
 
Abbildung 6-10: Umgebauter Gaseinlass am Ofen der Thermowaage (vertikale Schnittansicht). 
Diese in Abbildung 6-10 gezeigte Anordnung hat den Vorteil, dass das kalte, zur Spülung des 
Sensorraums notwendige Inertgas zunächst mit heißem Inertgas vermischt und dadurch 
angewärmt wird, ehe es auf das mit kondensierbaren Flüssigkeiten bzw. Naphthalin beladene 
Reaktionsgasgemisch trifft. Die gesamte Gasmischung strömt dann horizontal parallel zu den 
Waagenbalken durch den Ofen und gelangt anschließend in die Abgasleitung. Durch die 
radiale Einströmrichtung wird eine gute Durchmischung des gesamten Gases erreicht und 
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gleichzeitig eine Verfälschung der Wägeergebnisse durch eine einseitige Anströmung der 
Waagenbalken vermieden.  
Zur Einstellung der beschriebenen Strömungsverhältnisse ist das Volumenverhältnis der 
einzelnen Gasströme von enormer Bedeutung. Bei einem Gesamtgasstrom von 100 ml min-1 
ist eine Aufteilung von 40 ml min-1 Reaktionsgasgemisch, 40 ml min-1 heißem und 
20 ml min-1 kaltem Inertgas notwendig.  
6.4.4. Versuchsführung 
Der TG/DTA-Versuchsstand wurde im Rahmen dieser Arbeit zur Feststellung einer 
katalytischen Aktivität bezüglich der Umsetzung der im Synthesegas vorhandenen 
Komponenten mittels TPR eingesetzt. Anhand des Massenverlustes kann der durch die 
jeweilige Komponente erzielte Reduktionsgrad der Probe bestimmt werden sowie ein 
Überblick über die benötigten Temperaturen zur katalytischen Oxidation der Komponente 
gewonnen werden.  
Die Versuche werden in zyklischer Fahrweise durchgeführt. Dabei wechseln isotherme 
Oxidationsphasen mit transienten, mit konstanter Heizrate durchgeführten Reduktionsphasen 
ab. Die zyklische Versuchsdurchführung hat den Vorteil, dass das Einfahrverhalten des 
Katalysators beschleunigt wird. Alternativ wäre eine mehrstündige stationäre Vorbehandlung 
unter Reaktionsgasatmosphäre bei konstanter Temperatur nötig. Der Vorteil der transienten 
Versuchsführung besteht neben der Zeitersparnis in der Möglichkeit, die Reaktionsphasen 
direkt miteinander zu vergleichen und so zusätzliche Informationen über die ablaufenden 
Einfahrvorgänge in Abhängigkeit von der Temperatur zu erhalten.  
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Abbildung 6-11: Schematische Darstellung der Reaktionsführung bei zyklischen temperaturprogrammierten 
Reduktionen. 
In Abbildung 6-11 ist beispielhaft der Verlauf eines solchen Experimentes dargestellt. Nach 
einer einstündigen oxidativen Vorbehandlung bei 400 °C unter 5 % L L-1 Sauerstoff bei 
100 ml min-1 Gesamtgasstrom, die der Herstellung eines reproduzierbaren aktiven Zustandes 
des Katalysators dient, folgt ein Reduktionszyklus mit einer konstanten Heizrate von 
10 K min-1 von 80 °C auf 580 °C. Dabei werden die zur Reduktion des Katalysators 
benötigten Edukte dem Reaktionsgasgemisch zugefügt. Anschließend wird auf die 
Oxidationstemperatur von 400 °C abgekühlt und eine Reoxidation bei mit der Voroxidation 
identischen Bedingungen durchgeführt. Nach Abkühlung auf die für die Dosierung von 
Naphthalin nötige, dem Schmelzpunkt entsprechende Mindesttemperatur von 80 °C erfolgt 
der zweite Reduktionszyklus. Zur Überprüfung der Stabilität des Katalysators wurde 
zusätzlich ein Langzeitversuch mit vier Zyklen durchgeführt. 
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6.5. Strömungsrohrapparatur 
Für die Durchführung quantitativer stationärer und transienter Versuche zur 
Naphthalinoxidation an Mischoxidkatalysatoren wird ein automatisierter Versuchsstand mit 
Gasdosierung, Strömungsrohrreaktor und Massenspektrometer zur Gasphasenanalyse 
aufgebaut. Mit diesem Versuchsstand besteht die Möglichkeit, Feststoffkatalysatoren als 
Pulverschüttung im Strömungsrohr zu untersuchen.  
6.5.1. Versuchsaufbau 
Der Katalysatorteststand besteht analog zum TG/DTA-Versuchsstand aus einer Gasdosierung 
mit angeschlossenem Sättigersystem zur Dosierung flüssiger bzw. bei Raumtemperatur fest 
vorliegender Substanzen und einem Strömungsrohrreaktor aus Quarzglas. Der Reaktor ist für 
eine Maximaltemperatur von 600 °C ausgelegt. Es werden zeitaufgelöst die 
Gasvolumenanteile der Reaktionsgaskomponenten am Reaktorausgang mittels eines 
Massenspektrometers (Fa. Pfeiffer Vakuum Typ Omnistar GSD 301 O2) gemessen. Somit 
sind im Gegensatz zu den qualitativen Messungen an der TG/DTA-Apparatur quantitative 
stationäre und temperaturprogrammierte Versuche am Mischoxidkatalysator möglich. Die 
Anlage wird über einen PC mittels einer Laborautomatisierungssoftware gesteuert. Auf die 
zur Signalerzeugung notwendigen Bauteile und die am Computer benötigte Software wird in 
Abschnitt 6.5.2 eingegangen. Das Foto in Abbildung  6-12 zeigt die gesamte Anlage. Der 
Reaktor befindet sich hinter der Gasversorgungstafel.  
 
Abbildung  6-12: Strömungsrohrversuchsstand. 
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6.5.2. Steuerung der Anlage 
Die Versuchsanlage ist mit einer Steuerung ausgestattet, die es ermöglicht 
Temperaturprogramme vorzugeben. Weiterhin zeichnet die Steuerung die im Reaktor und in 
den Sättigern herrschenden Temperaturen sowie die aus den an den Ventilen der 
Massendurchflussregler anliegenden Spannungen ermittelten Fördermengen auf. Dadurch 
wird die Durchführung von Versuchen wesentlich erleichtert und im Falle unerwarteter 
Versuchsverläufe ist eine Fehlersuche leicht möglich. Zudem ist die Steuerung unter dem 
Aspekt der Betriebssicherheit von Vorteil, da mit ihr verschiedene Sicherheitsschaltungen 
realisiert werden können, die z. B. ein Überhitzen der Heizpatronen oder den Austritt 
gefährlicher Gase verhindern. Abbildung 6-13 verschafft eine Übersicht über die eingesetzten 
Bauteile und ihre Verschaltung. 
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Abbildung 6-13: Signalverlauf der Strömungsrohrapparatur. 
Abgesehen vom manuellen Ein- und Ausschalten der Heizbäder und der zur Leitungsheizung 
in der Gasversorgung eingesetzten Heizbänder bzw. deren Regler, erfolgt die Bedienung der 
Versuchsanlage über eine grafische Oberfläche von PC 1 aus. Erstellt wurde diese 
Bedienoberfläche mit per Mausklick bedienbaren Schaltern und Reglern mit der 
Laborautomationssoftware LabView 7.1 von der Firma National Instruments. Mit dieser 
Software lassen sich sog. Virtual Instrumente (VIs) erstellen, dabei handelt es sich um die 
bereits erwähnten Bedienoberflächen.  
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Mittels grafischer Programmierung, die im Gegensatz zu herkömmlichen 
Programmiersprachen nicht auf der Erstellung eines Textcodes beruht, sondern durch das 
Plazieren und Verknüpfen von grafischen Elementen bzw. Platzhaltern zu vernetzten 
logischen Strukturen führt, können komplexe Routinen und Steuerungsvorgänge erstellt 
werden. Zur Verbesserung der Übersichtlichkeit und der Strukturierung der VI können 
einzelne Vorgänge in Unterprogrammen (sog. Sub-VIs) ausgeführt werden, die wiederum in 
ein VI eingebettet sind.  
In LabView gibt es für jede Steuerungsdatei zwei Ansichten bzw. Fenster: Eine später beim 
Betrieb der Anlage genutzte Bedienoberfläche („Frontpanel“) und eine zur Erstellung und 
Bearbeitung notwendige Programmieroberfläche („Blockdiagramm“). In Abbildung 6-14 
werden beide Oberflächen anhand eines für die Steuerung der Versuchsanlage verwendeten 
Sub-VIs zur Anzeige und Messung der Versuchsdauer vorgestellt. 
 
 
Abbildung 6-14: Frontpanel (oben) und Blockdiagramm (unten) einer LabView-Datei  
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Das für die Bedienung der Versuchsanlage erstellte VI verarbeitet die via USB-Schnittstelle 
und Buskopplersoftware TwinCat I/O (Fa. Beckhoff) eingehenden Signale der 
Massendurchflussregler und Thermoelemente und gibt die Steuerungs- bzw. Regelungs-
signale für Massendurchflussregler, Heizung des Reaktors und Magnetventile aus. 
Abbildung 6-15 zeigt die Bedienoberfläche des Programms. Aus Gründen der 
Übersichtlichkeit sind die für die verschiedenen Bedienaufgaben notwendigen Schalter und 
Anzeigeelemente auf Registerkarten angeordnet. 
 
Abbildung 6-15: Bedienoberfläche des Steuerungsprogramms in LabView 
Die Massendurchflussregler können durch Vorgabe des gewünschten Gasstromes bedient 
werden, die Magnetventile öffnen gleichzeitig. Im stromlosen Zustand sind sie aus 
Sicherheitsgründen geschlossen, damit wird ein Austreten möglicherweise gefährlicher Gase 
verhindert. Das VI ermöglicht zudem die Eingabe eines aus bis zu 20 Schritten bestehenden 
Temperaturprogramms. Ein Schritt kann dabei entweder das Aufheizen mit konstanter 
Heizrate oder das Halten einer Temperatur sein. Beim Klick auf die Schaltfläche „Start“ fängt 
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das Temperaturprogramm an und die Soll-Temperatur, Heizblocktemperatur sowie die 
Temperatur der Katalysatorschüttung werden in einer Datei im txt-Format aufgezeichnet.  
Die Regelung der Heizung erfolgt über einen in LabView 7.1 erstellten PID-Regler, dessen 
Parameter manuell angepasst wurden. Die zur Heizung benötigte momentane 
Leistungsabgabe wird über diesen PID-Regler ermittelt und als getaktetes Signal an die 
Spannungsquelle der Heizpatronen gegeben, die wiederum die Heizpatronen bei 
eintreffendem Signal einschaltet. Neben diesem Signal wird im Abstand von 5 s ein sog. 
Watchdog-Impuls an die Spannungsquelle gesendet. Wird dieser Impuls über 15 s nicht 
empfangen, erfolgt automatisch eine Abschaltung der Heizung. Damit wird eine Überhitzung 
des Reaktors im Falle eines Ausfalls des Computers vermieden. Da die Heizpatronen bei einer 
Temperatur von 725 °C beschädigt werden, kommen Heizpatronen mit integriertem 
Thermoelement zum Einsatz (vgl. Abschnitt 6.5.4). Es erfolgt in LabView 7.1 eine 
Abschaltung des Heizsignals ab einer Heizpatronentemperatur von 650 °C. Im 
Spannungsversorgungsmodul der Reaktorheizung ist außerdem noch eine Abschaltung bei 
Thermoelementbruch in der Heizpatrone und eine vorwählbare - also gegebenenfalls 
herabsetzbare - Temperaturbegrenzung für die Heizpatronen integriert.  
Die Signalübergabe von digitalen Signalen in analoge Steuerspannungen und umgekehrt 
erfolgt über die USB-Schnittstelle am Computer und den sog. Buskoppler. Es handelt sich um 
ein Gerät der Fa. Beckhoff vom Typ BK9500. Dieser Buskoppler wird mit 
24 V-Transformatoren zur Stromversorgung und je nach Signaltyp unterschiedlichen 
Busklemmen betrieben, die entweder Spannungen aufschalten oder eingehende Spannungen 
„lesen“ können. In diesen Busklemmen findet die eigentliche Signalwandlung statt. Pro 
Buskoppler sind bis zu 64 Busklemmen möglich, für die Steuerung der Anlage werden jedoch 
nur acht eingesetzt, Erweiterungen und Umbauten sind also problemlos möglich.  
Der Buskoppler und die angehängten Busklemmen müssen über eine Software konfiguriert 
und betrieben werden, dafür wird die bereits erwähnte Software TwinCat I/O eingesetzt. 
Hierbei wird ein sog. Task erstellt, mit dem die ein- und ausgehenden Signale im Intervall 
von 70 ms abgerufen bzw. ausgegeben werden. Dieser Task wird während des 
Anlagenbetriebes ständig im Hintergrund ausgeführt. Einen Einblick in dieses Programm 
vermittelt Abbildung 6-16. 
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Abbildung 6-16: Konfigurationsoberfläche des Buskopplers im Programm TwinCat I/O. 
Die Übermittlung der Signale aus TwinCat I/O in das Programm LabView 7.1 erfolgt über 
ActiveX. Es handelt sich dabei um eine Entwicklung der Fa. Microsoft, die die Freigabe von 
Informationen zwischen Anwendungen erleichtert und die Einbettung beliebiger Objekte in 
fremden Dokumenten erlaubt. ActiveX ist dabei eine übergeordnete Bezeichnung für 
verschiedene Software-Komponenten. Alle diese Komponenten basieren auf dem so 
genannten Component Object Model (COM). Sie werden hauptsächlich für die Bereitstellung 
von ausführbarem Programmcode auf Webseiten verwendet. 
Ein wesentlicher Bestandteil von ActiveX sind die so genannten ActiveX-Controls. Solche 
Controls sind Programme oder Programm-Module, die sich in andere Dateien als Objekt 
einbinden lassen. ActiveX-Controls benutzen die OLE-Schnittstelle von Windows, um mit 
ihrer Umgebung zu kommunizieren. 
Abbildung 6-17 veranschaulicht die Datenübertragung vom Buskoppler via USB-Schnittstelle 
unter Verwendung von ActiveX in LabView 7.1. Im Lieferumfang der LabView 7.1-Software 
sind software- bzw. gerätespezifische Referenzen hinterlegt, die die Einbindung von ActiveX-
Objekten erleichtern und eine Festlegung der in LabView 7.1 möglichen Datenverarbeitung 
bzw. -erzeugung beinhalten.  
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Abbildung 6-17: Einbindung des Buskopplers in LabView mittels ActiveX. 
Konkret werden dabei die zur Verarbeitung der Signale notwendigen Methoden- und 
Eigenschaftsknoten, die den ActiveX-Controls entsprechen, vorgegeben. So muss zur 
Erstellung einer Kommunikation mit der TwinCat I/O-Software die mit der Referenz 
verbundene Methode „ActiveX Objekt öffnen“ und danach die Methode „mit ActiveX-Objekt 
verbinden“ eingesetzt werden. In den Eigenschaften dieser Methode müssen IP-Adresse und 
Port des Buskopplers festgelegt werden, wobei in diesem Falle die Standardeinstellungen 
verwendet werden, da der Buskoppler direkt an den PC angeschlossen ist und sich nicht in 
einem Netzwerk befindet. Die Methode „Boolsche Variable schreiben“ ermöglicht nun 
beispielsweise, ein in LabView mit dem „Schalter“ per Mausklick erzeugtes Signal über das 
ActiveX-Objekt an die Software des Buskopplers zu schicken. Die Eigenschaften der 
Methode legen die Position des Signals im Datenstring fest. Nach Beendigung der 
Kommunikation muss die Verbindung wieder mittels der Methode „ActiveX-Objekt 
schließen“ getrennt werden. Mit den hier gezeigten Elementen lässt sich beispielsweise ein 
Magnetventil öffnen und schließen. 
Das Massenspektrometer wird über den zweiten PC bedient. Darauf ist die Gerätesoftware 
QuadStar 32 Bit installiert, die über eine RS-232 Schnittstelle mit dem Massenspektrometer 
kommuniziert. Mit ihr lassen sich zeitaufgelöst die Volumenanteile der Abgaskomponenten 
aufzeichnen und im ASCI-Format speichern. Für eine leichtere Zuordnung und Auswertung 
dieser Daten wird die im PC 1 aufgezeichnete Temperatur der Katalysatorschüttung aus 
LabView über ActiveX in TwinCat I/O und damit auf einen sog. analogen Ausgang des 
Buskopplers übertragen. Mittels eines neunpoligen Kabels wird die dort erzeugte Spannung 
an eine weitere RS-232 Schnittstelle direkt am Massenspektrometer übergeben. Über eine 
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lineare Kalibrierfunktion ist eine Umrechnung zurück in die Temperatur möglich. Diese wird 
dann zusammen mit den Messdaten abgespeichert. 
6.5.3. Gasdosierung 
Der Aufbau der Gasdosierung und der Sättiger erfolgt nach den gleichen Gesichtspunkten wie 
am TG/DTA-Versuchsstand. Ein Fließbild der Gasversorgung mit Sättigern und 
Strömungsrohrreaktor ist in Abbildung  6-18 dargestellt. Es kommen wiederum sechs 
Massendurchflussregler mit vorgeschalteten Druckminderern und Filtern zum Einsatz. Die 
Steuerung der Massendurchflussregler erfolgt über die in Abschnitt 6.5.2 beschriebene Hard- 
und Software. Zur Vermeidung einer Diffusion über die Leitungen ausgeschalteter 
Massendurchflussregler kommen anstelle der den Massendurchflussreglern nachgeschalteten 
Kugelhähne in dieser Apparatur ebenfalls ansteuerbare Magnetventile zum Einsatz. Mit dem 
Sättigersystem können zwei Komponenten gleichzeitig eindosiert werden. Es wird jeweils 
eine zu der in Abschnitt 6.4.2 beschriebenen identische Anordnung für bei Raumtemperatur 
feste und eine ebenfalls dort beschriebene Anordnung für flüssige Komponenten eingesetzt. 
Die in den jeweils als zweite Stufe betriebenen Sättigern gemessenen Temperaturen werden 
ebenfalls in LabView übertragen und während des Versuches aufgezeichnet. Neben der 
Dosierung eines Reaktionsgasgemisches ist auch der Betrieb des Reaktors mit einem Inertgas 
möglich. Dafür steht eine gesonderte Leitung mit einem Schwebekörperdurchflussmesser (Fa. 
Fischer Porter, Typ D10A 6142N) zur Verfügung. Der Wechsel von Inert- auf Reaktionsgas 
kann mittels eines 4-Wege-Hahns durchgeführt werden. Beim Schalten dieses Hahns werden 
die beiden Eingänge (Reaktionsgas- und Inertgasleitung) auf den jeweils anderen Ausgang 
(Reaktor oder Bypassleitung) geschaltet. Dieser Hahn wird auch zur Durchführung der in 
Abschnitt 8.2.1 beschriebenen Messung des Verweilzeitverhaltens eingesetzt.  
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Abbildung  6-18: Fließbild der Gasversorgung, des Sättigersystems und des Strömungsrohrreaktors.  
6 Apparaturen 
102 
6.5.4. Strömungsrohrreaktor 
Für quantitative Versuche am in Abschnitt 7.2 beschriebenen agglomerierten Katalysator 
kommt der Strömungsrohrreaktor nach Abbildung 6-19 zum Einsatz. Der eigentliche Reaktor 
besteht aus einem austauschbaren und an den Enden verjüngten Quarzglasrohr mit einem 
Außendurchmesser von 10 mm und einem Innendurchmesser von 8 mm. Die verjüngten 
Rohrenden haben einen Außendurchmesser von 6 mm. Dieser Reaktor wird mit einer 
Katalysatorschüttung zwischen Quarzwollepfropfen, die das Austreten des Katalysators 
verhindern, versehen und in einen Heizblock aus Kupfer eingesetzt. Dieser Heizblock lässt 
sich vertikal in zwei Hälften zerlegen und enthält parallel zum Reaktor zwei Heizpatronen 
vom Typ S/HS/T-10/130/400/230-C der Fa. Heinz Stegmeier mit integriertem 
Thermoelement Typ K und einer Leistung von jeweils 400 W. Die Isolierung besteht aus dem 
keramischen Material Gossleral der Fa. Gossler Thermal Ceramics. 
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Reaktor
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schüttung
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Abbildung 6-19: Skizze und Fotos von Strömungsrohrreaktor mit Heizblock. 
Die Thermoelemente in den Heizpatronen werden mit der in Abschnitt 6.5.2 beschriebenen 
Schaltung zur Begrenzung der maximalen Heizpatronentemperatur und damit zum Schutz der 
Heizpatronen vor Zerstörung infolge Überhitzung eingesetzt. Zur Regelung der Heizung wird 
ein weiteres Thermoelement im Heizblock verwendet. Der Anschluss des Reaktors erfolgt mit 
einer eigens dafür konstruierten Verschraubung, die in Abbildung 6-20 dargestellt ist. In diese 
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Verschraubung ist eine aus mehreren Lagen verpresster Graphitfolie hergestellte Dichtung in 
einem Metallring eingelegt. Diese Dichttechnik erlaubt eine gasdichte Verbindung von 
Stahlleitung und Glasrohr. Der Graphitring wird durch das Festziehen der Verbindung 
gestaucht und dichtet dann längs des Glasrohres und an der Stirnseite gegen den Metallkörper 
der Verschraubung ab. Eine Abdichtung mit standardmäßig verwendeten O-Ringen kam 
aufgrund der hohen Temperaturen der beheizten Leitungen von ca. 180 °C und 
Reaktortemperaturen von bis zu 600 °C nicht in Betracht. Eine Reaktion des Graphits mit 
Sauerstoff aus dem Reaktionsgas ist bei den tatsächlich am Reaktorende auftretenden 
Temperaturen von deutlich weniger als 600 °C jedoch noch nicht zu befürchten. 
Graphitring
Metallring
äußere Verschraubung 
Quarzglasrohr
1/8“-Leitung
innere Verschraubung 
 
Abbildung 6-20: Detailskizze der eingesetzten Verschraubung zur Verbindung des Quarzglasreaktors mit der 
Metallleitung. 
Im Inneren des Quarzglasreaktors befindet sich ein weiteres 0,5 mm dünnes Thermoelement, 
das über die Höhe des Reaktors verschoben werden kann und somit der Höhe der Schüttung 
angepasst werden kann. Das Thermoelement wurde so dünn gewählt, um eine Veränderung 
der Schüttungstemperatur infolge von Wärmeleitung über das Thermoelement zu vermeiden. 
Eine Skizze der ebenfalls mit Graphit gedichteten Thermoelementdurchführung ist in 
Abbildung 6-21 gezeigt. Die Gaszufuhr zum Reaktor erfolgt über eine 
Klemmringverschraubung in T-Ausführung, die gegenüber liegenden Anschlüsse werden für 
die Führung des Thermoelementes genutzt, der seitlich abzweigende Anschluss für die 
Gasleitung. Das oben angesetzte Leitungsstück zwischen T-Verschraubung und 
Thermoelementdurchführung wird zur Verringerung des Totraumes so kurz wie möglich 
gewählt.  
6 Apparaturen 
104 
Reaktionsgasleitung
zum Reaktor
Klemmring-Verschraubung
T-Form
Graphitdichtung
in Metallhülse
Thermoelement
 
Abbildung 6-21: Thermoelementdurchführung und Gaszuleitung zur Glas-Metall-Kupplung am 
Reaktoreingang. 
Um das Abkühlen des Reaktors zu beschleunigen, wurde eine Kühlung am Heizblock 
installiert. Dafür wurden zwei parallel verlaufende senkrechte Nuten mit einem Querschnitt 
von 3 x 3 mm in die Isolierung gefräst und am unteren Ende mit einer Stickstoffleitung 
verbunden. Über einen Druckminderer, ein Nadelventil zur Durchflussregulierung und ein 
Magnetventil zur Aufschaltung über die Anlagensteuerung kann die Kühlung betätigt werden. 
Es wird keine Druckluft sondern Stickstoff eingesetzt, um die Oxidation des Heizblockes bei 
der Kühlung zu reduzieren.  
6.5.5. Massenspektrometer  
Die Analyse des Abgases erfolgt über ein Quadrupol-Massenspektrometer mit Channeltron-
Detektor der Fa. Pfeiffer Vacuum. Es handelt sich dabei um ein Gerät vom Typ Omnistar 
GCD 301 O2 mit einem Messbereich von 0 – 200 amu. Das Messprinzip des Quadrupol-
Massenspektrometers beruht auf der im Hochvakuum stattfindenden Ionisierung der durch 
den Gaseinlass eintretenden Teilchen und der Ablenkung infolge eines durch den Quadrupol 
(eines 4-poligen Elektromagneten) erzeugten Magnetfeldes. Dabei wird ausgenutzt, dass die 
durch den Quadrupol erfolgende Ablenkung der Teilchen so gesteuert werden kann, dass 
immer nur Teilchen einer bestimmten Masse auf den Sekundär-Elektronen-Vervielfacher 
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(SEV) auftreffen. Der SEV verstärkt das Signal, indem ein auftreffendes Teilchen mehrere 
aus dem SEV austreten lässt, die wiederum auf den Detektor treffen.  
Die Bedienung erfolgt über einen angeschlossenen PC (vgl. Abschnitt 6.5.2) mittels der 
Gerätesoftware Quad-Star 32-bit. Mit dieser Software sind Messungen im sog. MCD-Modus 
möglich, in dem die Zusammensetzung eines Gases bzw. deren Änderung über die Zeit 
verfolgt aufgenommen werden kann. Dafür muss mit Hilfe der Software für jede im Gas 
vorkommende Komponente ein Kalibrierfaktor ermittelt werden. Diese Kalibrierfaktoren 
werden über den Vergleich der Intensität zwischen dem zu messendem Gas und einem 
internen Standard ermittelt. In diesem Falle handelt es sich um das eingesetzte Inertgas Argon 
(Masse 40 u). Zuvor muss unter reinem Inertgas eine Hintergrundmessung durchgeführt 
werden, bei der die systeminhärenten Leckströme abgezogen werden. Eine Justierung der 
Massenskala wird bei zudosierter Messgaskomponente durchgeführt. Bei der Ermittlung der 
Kalibrierfaktoren müssen die eindosierten Gasströme konstant sein. Der Kalibrierfaktor wird 
anhand von drei verschiedenen Konzentrationen des jeweiligen Gases überprüft, um die 
Linearität des Intensitätsverhältnisses von Komponente und Inertgas im betrachteten 
Konzentrationsbereich sicherzustellen.  
Für eine Messung im MCD-Modus muss eine Matrix mit den zuvor ermittelten 
Kalibrierfaktoren der zu messenden Gase erstellt werden. Damit ist es dann ebenfalls 
möglich, Komponenten gleichzeitig zu messen, deren Signale von Fragmenten der anderen 
Komponente überlagert werden. Diese Fragmentierung tritt bei fast allen Komponenten 
während der Ionisierung auf, indem die einzelnen Moleküle nicht nur ein Elektron abgeben, 
sondern in kleinere Ionen zerfallen oder zu größeren Ionen reagieren können. 
So bildet beispielsweise das Kohlendioxid mit der Masse 44 Fragmente auf der Masse 44 und 
der Masse 28. Kohlenmonoxid (Masse 28 u) bildet sein Fragment mit der größten Intensität 
ebenfalls auf der Masse 28. Für eine Messung der Volumenanteile eines Gases ist es aber 
wichtig, Fragmente mit hoher Intensität auszuwählen. Daher ist es nicht möglich 
Kohlendioxid und Kohlenmonoxid gleichzeitig zu messen, da das Kohlendioxid immer den 
Wert des Kohlenmonoxids verfälschen würde.  
Die Lösung dieses Problems liegt nun in der Kalibrierung. So kann man bei der Kalibrierung 
von Kohlendioxid gleichzeitig die Intensität der Fragmente 44 und 28 messen. Bei der 
Messung beider Gase im MCD-Modus wird dann diese vom Kohlendioxid erzeugte Intensität 
auf der Masse 28 von der durch das Kohlenmonoxid erzeugte abgezogen. Damit ist die 
Messung beider Gase auf ihren größten Fragmenten möglich. 
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Wie bereits in Abschnitt 6.5.2 beschrieben, wird die Temperatur der Katalysatorschüttung 
bzw. des Katalysatorpellets an das Massenspektrometer übermittelt und während der 
Messungen ebenfalls aufgezeichnet. Dadurch wird die Auswertung der Messungen erleichtert, 
weil so alle relevanten Daten in einer Datei gespeichert werden. Diese Datei hat ein 
softwarespezifisches Format, jedoch ist eine Konvertierung der aufgezeichneten Messdaten in 
das universell lesbare ASCI-Format problemlos möglich. 
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7. Katalysatorpräparation und Charakterisierung 
In diesem Kapitel wird die Präparation der im Rahmen dieser Arbeit eingesetzten 
Katalysatormaterialien dargestellt. Anschließend wird auf die auf diese Weise erhaltenen 
Materialien und deren Charakterisierung mittels Rasterelektronenmikroskopie und 
Röntgendiffraktometrie eingegangen. Zur Beurteilung der Aktivität der Katalysatoren werden 
Referenzmessungen mit einem Edukt herangezogen, von dem bereits bekannt ist, dass 
Mo/V/W-Mischoxide es mit hoher Aktivität oxidieren. 
7.1. Präparative Vorgehensweise 
Die nasschemische Präparation ermöglicht im Vergleich zu anderen Herstellungsverfahren 
oder zum Einsatz mechanisch gemischter Metalloxide die Herstellung von sehr aktiven 
katalytisch wirksamen Materialien. Die Präparation unterteilt sich dabei in drei Schritte: Die 
Herstellung einer Prekursorlösung unter Verwendung der Ammoniummetallate der 
eingesetzten Übergangsmetalle, die Trocknung mittels einer Sprühtrocknungsapparatur, die 
anschließende Kalzinierung unter Inertgas und abschließend die Agglomerierung des 
gewonnenen Pulvers zu größeren Teilchen. 
Die Katalysatorpräparation erfolgt nach einer von KUNERT entwickelten Präparationsstrategie 
für Mischoxide aus den Übergangsmetallen Molybdän, Vanadium und Wolfram [Kun-2003].  
7.1.1. Herstellung der Prekursorlösung 
Für die Katalysatorsynthese wird zunächst eine Prekursorlösung aus den 
Ammoniummetallaten der drei Metalle hergestellt. Dafür werden die Ammoniumsalze 
entsprechend des gewünschten Metallverhältnisses nach Tabelle 7-1 eingewogen und jeweils 
45 g Ammoinumsalze auf 1,5 l demineralisiertes Wasser als 3 %ige Lösung angesetzt.  
Tabelle 7-1: Einwaage der zur Katalysatorräparation eingesetzten Ammoniumsalze. 
Metallverhältnis  
im Katalysator 
Ammonium- 
heptamolybdat 
(NH4)6Mo7O24 • 4 H2O 
Ammonium- 
metavanadat 
NH4VO3 
Ammonium- 
metawolframat 
(NH4)6H2W12O41 • 18 H2O 
Mo8V2W1Ox 33,56 g 5,56 g 5,88 g 
 
Die Lösung wird für 1,5 h unter Rückfluss auf 80 – 90 °C erhitzt und anschließend in die 
Sprühtrocknung gegeben. 
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7.1.2. Trocknung 
Die Trocknung der Prekursorlösung erfolgt mit der in Abschnitt 6.1 beschriebenen 
Sprühtrocknungsapparatur. Mit dieser Trocknungsmethode lassen sich Partikel mit 
röntgenamorpher Struktur von wenigen Mikrometer Größe herstellen. Die Moleküle in den 
Feststoffpartikeln besitzen dabei eine Zufallsanordnung, wie sie sonst im flüssigen Zustand 
vorliegt. Die Sprühtrocknung wird bei einem Druck von 6 bar und einer Heißlufttemperatur 
von 275 °C mit einem Flüssigkeitsstrom von 12 ml min-1 betrieben. Die für die Trocknung 
entscheidende Temperatur am Eingang des Gaszyklons beträgt 90 °C. 
7.1.3. Kalzinierung 
Das aus der Sprühtrocknung erhaltene Pulver muss vor der weiteren Verwendung einer 
Kalzinierung unterzogen werden. Dabei reagieren bzw. zersetzen sich die 
Ammoniumprekursoren und der fertige Katalysator liegt anschließend in seiner reduzierten 
Form vor. Die Kalzinierung wird im Kalzinierofen (vgl. Abschnitt 6.2) bei einem 
Stickstofffluss von 100 ml min-1 entsprechend des in nachfolgender Abbildung 7-1 
beschriebenen Temperaturprogrammes durchgeführt.  
 
Abbildung 7-1:  Temperaturprogramm der Kalzinierung. 
Mit einer Heizrate von 2 K min-1 wird von Raumtemperatur auf 325 °C aufgeheizt. Nach 
einer Haltezeit von 4 h erfolgt ein weiteres Aufheizen mit 2 K min-1 auf 400 °C. Diese 
Temperatur wird für 10 min gehalten. Der Katalysator kann nun nach einer zusätzlichen 
In-Situ-Vorbehandlung verwendet werden. Dafür wird der Katalysator, sofern nicht anders 
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angegeben, auf 400 °C erhitzt und anschließend für eine Stunde mit 5 % (L L-1) Sauerstoff bei 
einem Volumenstrom von 100 ml min-1 behandelt. Durch diese Vorbehandlung wird ein 
vergleichbarer Ausgangszustand des Katalysators zu Beginn jeder Messung erreicht.  
7.1.4. Mischung mit Alkalimetallcarbonaten 
Die Katalysatorvariationen, denen ein Alkalimetallcarbonat zugesetzt wird, werden nach der 
Kalzinierung der Prekursoren hergestellt. Das Carbonat wird im Mörser fein zerrieben und 
bezogen auf den Metallgehalt in den Mischoxiden in einem Metallionenverhältnis von 0,75, 
1,25, 2,5, 5 oder 10 % zugesetzt. 
Unter Verwendung von 12 Stahlkugeln von 4 mm Durchmesser wird in einem 
Schraubdeckelglas von 30 ml Inhalt und einem Innendurchmesser von 30 mm auf einem 
Rollenbock bei einer Drehgeschwindigkeit von 120 U min-1 in 2 Stunden eine mechanische 
Mischung der beiden Substanzen erzeugt. 
7.1.5. Agglomerierung 
Da bei den im Strömungsrohr durchgeführten Experimenten relativ hohe Mengen an 
Katalysator eingesetzt werden, würde die Verwendung einer Pulverschüttung zu einem hohen 
Druckverlust führen. Dieser Druckverlust kann durch den Einsatz gröberer 
Katalysatorpartikel verringert werden. Daher wird eine Agglomerierung des 
Katalysatorpulvers im Anschluss an die Kalzinierung durchgeführt. 
Durch diese Behandlung wird beabsichtigt, eine Verringerung des Druckverlustes über die 
Schüttung zu erzielen ohne jedoch dabei die katalytischen Eigenschaften des Pulvers zu 
beeinflussen und somit eine Vergleichbarkeit der Messungen zu gewähleisten. Eine etwaige 
Veränderung des Katalysators durch die Agglomerierung wird anhand verschiedener 
Methoden überprüft. Neben der Untersuchung mittels physikalischer Techniken wie REM 
und XRD werden auch Referenzmessungen anhand der katalytischen Oxidation von Acrolein 
durchgeführt. 
Der im Rahmen dieser Arbeit eingesetzte Katalysator besitzt eine sehr hohe Aktivität für die 
selektive Oxidation von Acrolein zu Acrylsäure. Diese Reaktion konkurriert mit der 
unselektiven Totaloxidation von Acrolein zu Kohlendioxid und Wasser, die auch 
unkatalysiert ablaufen kann. Der Vergleich der Selektivität bezüglich Acrylsäure von 
pulverförmigem und agglomeriertem Katalysator erlaubt also eine Bewertung eines 
möglichen Einflusses der Agglomerierung. Auf die Ergebnisse dieser Untersuchungen wird in 
Abschnitt 7.2 eingegangen. 
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Die Verwendung von Glycerin bei der Agglomerierung des Katalysators führt nicht zu einer 
Zerstörung der mittels Sprühtrocknung erzeugten röntgenamorphen Katalysatorpartikel. 
Daher wird das Katalysatorpulver über einen Glycerinfilm gegeben und durch Rotation des 
Gefäßes zu größeren Körnern agglomeriert. Für 1 g Pulver werden 0,1 ml Glycerin benötigt. 
Anschließend wird der agglomerierte Katalysator im Trockenschrank bei 200 °C unter 
Vakuum (100 mbar) für 3 h getrocknet. Von den agglomerierten Partikeln werden nur solche 
einer Siebfraktion von über 315 µm verwendet, um den Druckverlust über die 
Katalysatorschüttung so gering wie möglich zu halten. Die feineren Partikel werden durch 
Sieben abgetrennt. 
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7.2. Charakterisierung der erhaltenen Katalysatoren 
In Abbildung 7-2 sind Fotos des Prekursor-Pulvers, des kalzinierten Pulvers und der 
agglomerierten Partikel gezeigt. Nach der Sprühtrocknung ist das Pulver von hellgelber 
Farbe, die durch die Kalzinierung ins Schwarze wechselt. Nach der Agglomerierung sind 
keine farblichen Unterschiede mehr zu erkennen. Die Pulver erwecken den Anschein, als 
würden sich größere Partikel bilden, es entstehen jedoch nur Verklumpungen, die mechanisch 
nicht stabil sind. Für einen Vergleich der Eigenschaften von Pulver und Agglomerat müssen 
deshalb andere Verfahren herangezogen werden. 
 
Abbildung 7-2: Foto des pulverförmigen Prekursors nach der Sprühtrocknung (links), des kalzinierten Pulvers 
(mitte) und des agglomerierten Katalysators (rechts). 
Es werden daher Aufnahmen mit einem Rasterelektronenmikroskop (vgl. Abschnitt 6.3.1) des 
kalzinierten, unbehandelten Pulvers, des durch Voroxidation behandelten Pulvers sowie des 
voroxidierten Agglomerates angefertigt. Die Untersuchung der Proben nach einer oxidativen 
Vorbehandlung dient der Überprüfung, ob bei der Sauerstoffzugabe Glycerinreste in den 
Agglomeraten durch eine auftretende Verbrennungsreaktion zu einem Sintern der 
agglomerierten Katalysatorteilchen führen könnten. Diese Sinterung brächte eine 
Verringerung der katalytischen Aktivität mit sich. Außerdem werden 
Röntgendiffraktogramme (vgl. Abschnitt 6.3.2) der beiden letztgenannten Proben erstellt, um 
feststellen zu können, ob eine Umwandlung des röntgenamorphen Zustandes in kristalline 
Phasen durch den Oxidationsprozess beim Agglomerat auftritt. 
Für eine weitere Beurteilung werden zyklische temperaturprogrammierte Oxidationen von 
Acrolein an den Proben vorgenommen, um eine Beurteilung hinsichtlich des katalytischen 
Verhaltens an einer bekannten Reaktion zu ermöglichen.  
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7.2.1. Elektronenmikroskopie 
Für den Vergleich der oxidierten Proben werden jeweils 50 mg Katalysator in der in 
Abschnitt 6.5 beschriebenen Strömungsrohrapparatur durch eine Voroxidation behandelt. Das 
Pulver wird auf 400 °C aufgeheizt und dann bei einem Gesamtvolumenstrom von 
100 ml min-1 5 % Sauerstoff zugegeben. Beim Agglomerat wird bereits nach einer 
Aufheizphase auf 325 °C der Sauerstoff zugegeben und mit einer Heizrate von 5 K min-1 auf 
400 °C aufgeheizt. Diese Temperatur wird unter Sauerstoffzufuhr eine Stunde gehalten. Die 
Proben werden anschließend abgekühlt, ausgebaut und mittels Rasterelektronenmikroskop 
(REM) untersucht. 
 
 
Abbildung 7-3:  REM-Aufnahmen (a) des kalzinierten Katalysatorpulvers, (b) des voroxidierten Pulvers 
(400 °C, 5 % O2, 100 ml min-1 Gesamtfluss, 1 h) und (c) des voroxidierten Agglomerats 
(Voroxidation bei einer Heizrate von 5 K min-1 von 325 – 400 °C, anschließend bei 400 °C). 
Die REM-Aufnahmen der verschiedenen Proben sind in Abbildung 7-3 dargestellt. Es lassen 
sich einzelne sphärische Katalysatorpartikel mit Durchmessern bis in den Submikronbereich 
erkennen. Eine Änderung der Partikelgröße sowohl durch die Voroxidation als auch durch die 
Agglomerierung mit Glycerin und anschließender Voroxidation ist jedoch nicht erkennbar. 
Die nach der Agglomerierung durchgeführte Voroxidation führt also nicht zu einem Sintern 
der Partikel. 
10 µm 
2 µm 
a 
b c 
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7.2.2. Röntgendiffraktometrie 
Um eine mögliche Änderung der Morphologie der Partikel festzustellen, werden von den 
beiden voroxidierten Proben Röntgendiffraktogramme angefertigt. Die Diffraktogramme sind 
in Abbildung 7-4 gegenüber gestellt. Sie zeigen geringe Unterschiede, die auf die für die 
Messung jeweils eingesetzten leicht unterschiedlichen Probenmengen zurückgeführt werden 
können. Beide Substanzen zeigen aber deutlich röntgenamorphen Charakter und einen 
insgesamt ähnlichen Verlauf. 
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Abbildung 7-4:  Diffraktogramme der voroxidierten Katalysatoren. 
7.2.3. Referenzmessung mit Acrolein 
Für einen Vergleich der katalytischen Performance des Pulvers und des Agglomerats wird auf 
die temperaturprogrammierte zyklische Oxidation von Acrolein zurückgegriffen, die mit den 
in dieser Arbeit verwendeten, nach KUNERT präparierten Mischoxidkatalysatoren 
durchgeführt werden kann. Die Untersuchungen wurden in einer bei [Kun-2003] beschriebenen 
Apparatur durchgeführt. In Abbildung 7-5 ist der prinzipielle Verlauf der 
temperaturprogrammierten Oxidation von Acrolein an 100 mg agglomerisiertem 
Mischoxidkatalysator dargestellt.  
Die Oxidation von Acrolein am Mo/V/W-Mischoxid-Katalysator verläuft unter Bildung des 
gewünschten Produktes Acrylsäure und der unerwünschten Totaloxidation des Eduktes 
Acrolein. Im Bereich von 250 – 480 °C kommt es zu Acrylsäurebildung, ab 375 °C setzt die 
Totaloxidation ein. Die Totaloxidation läuft teilweise auch ohne Katalysator ab, wie über 
Lehrrohrmessungen verifiziert wurde [Ott-2004]. 
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Abbildung 7-5:  Temperaturprogrammierte Reaktion von Acrolein und Sauerstoff an 100 mg agglomeriertem 
Mo8V2W1Ox, 3. Reaktionszyklus, Volumenstrom 20 ml min-1, 10 % (L L-1) O2 und 5 % (L L-1) 
Acrolein in Argon, Heizrate 10 K min-1. 
Zur Beurteilung der Stabilität des agglomerierten Katalysators werden die in den drei 
Reaktionszyklen erhaltenen Umsätze, Selektivitäten von Acrolein zu Acrylsäure und 
Ausbeuten an Acrylsäure über der Temperatur ermittelt, die analog zu Abschnitt 8.2.3 
berechnet werden. Sie sind in Abbildung 7-6 aufgetragen. Der Vergleich dieser drei Größen 
untereinander zeigt leichte Unterschiede zwischen dem ersten und zweiten Reaktionszyklus, 
so nehmen im Bereich der höchsten Acrylsäureselektivität der Umsatz von Acrolein und die 
Ausbeute an Acrylsäure zu, das Maximum der Ausbeute verlagert sich zu geringeren 
Temperaturen. Gleichzeitig steigt die Selektivität bezüglich der Acrylsäure.  
Zwischen dem zweiten und dritten Reaktionszyklus sind hingegen nahezu keine Änderungen 
festzustellen. Der Katalysator scheint also mit Beendigung des zweiten Reaktionszyklus einen 
stabilen Zustand erreicht zu haben. 
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Abbildung 7-6: Vergleich der Umsätze, Selektivitäten und Ausbeuten von Acrylsäure der drei 
Reaktionszyklen, 100 mg Agglomerat, Volumenstrom 20 ml min-1, 10 % (L L-1) O2, 
5 % (L L-1) Acrolein in Argon, Heizrate 10 K min-1. 
Ein Vergleich des jeweils dritten Reaktionszyklus vom pulverförmigen und agglomerierten 
Katalysator soll mögliche Unterschiede hinsichtlich der Aktivität beider Katalysatorproben 
zeigen. Es werden wiederum der Umsatz von Acrolein, die Ausbeute an Acrylsäure und die 
Selektivität bezüglich Acrylsäure aufgetragen. Ein Vergleich dieser Größen ist mit 
Abbildung 7-7 möglich.  
Pulver und Agglomerat zeigen ein prinzipiell ähnliches Temperaturverhalten der untersuchten 
Größen. Im Detail zeigen sich jedoch Unterschiede im Verlauf der Kurven. So liegt das 
Maximum der Acrylsäureausbeute beim Agglomerat um ca. 5 % höher und ist um 25 °C zu 
einer höheren Temperatur von 400 °C verschoben. Die Kurve hat nach Durchlaufen des 
Maximums einen deutlich flacheren Verlauf, d.h. die Ausbeute an Acrylsäure nimmt weniger 
stark ab als beim Pulver. Der Acroleinumsatz mit agglomeriertem Katalysator ist im Bereich 
des Ausbeutemaximums deutlich geringer als beim Pulver. Die Selektivität hat bis zum 
Erreichen des Ausbeutemaximums einen sehr ähnlichen Verlauf, allerdings sinkt sie bei 
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höheren Temperaturen beim Agglomerat deutlich langsamer, einhergehend mit den bereits 
beschriebenen höheren Acrylsäureausbeuten. 
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Abbildung 7-7: Vergleich der dritten Reaktionsphase von jeweils 100 mg Agglomerat und Pulver, 
Volumenstrom 20 ml min-1, 10 % (L L-1) O2, 5 %(L L-1) Acrolein in Argon, Heizrate 
10 K min-1. 
Es lässt sich jedoch zusammenfassend festhalten, dass beide Katalysatoren ein ähnliches 
Verhalten zeigen und dass durch die Agglomerierung geringe Aktivitätsverluste auftreten. Für 
die Untersuchung der Aktivität bezüglich der katalytischen Oxidation von Naphthalin sowie 
von Wasserstoff und Kohlenmonoxid ist der Katalysator dennoch geeignet. Der agglomerierte 
Katalysator ist daher bei der gewählten abweichenden oxidativen Vorbehandlung vor der 
ersten Reaktionsphase für den Gebrauch zur Naphthalinoxidation geeignet. Das zuvor 
formulierte Ziel, ein gröberes Material mit geringerem Druckverlust bei vergleichbarer 
katalytischer Performance zu erhalten, wird also erreicht. 
 
